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Des nouveaux procédés  éco-efficients basés s ur une m eilleure utilisation des res sources 
renouvelables sont nécessaires pou r assurer la conti nuité du développement énergétique. La 
thèse étudie le procédé de gazéification en eau supercritique (T>374°C et P>22,1 MPa) de la 
biomasse très hum ide pour l’obtention de  l’hydrogène, m olécule ayant un potentiel 
énergétique très intéressant à valoriser avec un im pact e nvironnemental très favorable. 
L’étude por te sur l’app lication du procédé à la biom asse modèle (solutions de glucose, 
glycérol et leur m élange) ainsi qu’au bioglycérol, résidu de la  fabrication du biodiesel. Les 
propriétés du solvant et les m écanismes prépondérants développés par l’eau en ph ase sous- 
et supercritique peuvent être contrôlés par les paramètres opératoires imposés au processus : 
température, pression, concentration en molécules organiques et catalyseur alcalin, temps de 
réaction... Les études p aramétriques des systèm es réactio nnels ont été m enées dans des  
réacteurs batch à deux échelles différentes, les phases résultantes étant caractérisées par des 
protocoles a nalytiques é laborés et v alidés dans  le cad re d e l’é tude. L e suivi du m ilieu 
réactionnel en batch lors de son déplacement vers l’état supercritique a m is en évidence une 
conversion avancée des molécules organiques et une identification de certains intermédiaires 
générés. Parmi les paramètres étudiés, la température et le temps de réaction influent le plus 
le rendem ent à l’obtention d’hydrogè ne en présence de cataly seur (K 2CO3) dans les  
réacteurs batch, rendemen ts de 1,5 et 2 m ol d’H2 respectivement par mol de glycérol et de 
glucose introduites. L es gaz obtenus contienne nt des proportions variables d’hydrocarbures  
légers et du CO 2. Environ 75% du c arbone est converti en phase gaz et liquide (sous for me 
de carbone organique et inorgani que), le restant étan t déposé sous for me solide ou huileuse. 
L’analyse du solide généré (plus de 90% de C) laisse apparaître différentes phases, y 
compris la for mation de nanoparticules sphé riques. Enfin, la gazé ification en  réacteur 
continu du glycéro l préchauffé a montré de m eilleurs rendem ents e n hydrogène que le 
procédé batch, pendant que celle du bioglycér ol demande une évolution du procédé à cause 
de la précipitation en phase supercritique des sels contenus dans le réactant. 
En conclusion, la gazéification en eau supercritique de la bi omasse peut être considérée  
comme une alternative intéressante à d’autres  procédés physico-chimiques de production de 
l’hydrogène. L’am élioration du procédé sera po ssible par son intensification m enée en 
parallèle avec l’utilisation de m atériaux plus perform ants et le c ontrôle de la salinité de la 
phase réactante. 
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Le dévelop pement continu e t a ccéléré de la  socié té hu maine se tr aduit p ar u ne 
pression cro issante exercée sur l’en vironnement. Par conséquent, la préoccupation 
pour un développement durable s’est imposée grandement depuis plusieurs décennies. 
Parmi les directions stratégiques pour a ssurer la continuité du développem ent on 
identifie la  m eilleure utilisa tion d e l’ens emble des res sources dispo nibles et le 
fonctionnement économ ique en cycle ferm é. La contribution de la  recherche par la 
proposition de nouvelles technologies perf ormantes utilisant l’ensem ble des 
ressources disponibles, tout en produisant un impact environnemental négligeable, est 
essentielle. 
Dans ce contexte une attention particuliè re est accordée aux re ssources renouvelables 
et à  l’utilis ation des ré sidus comme m atières premières. Ainsi, le « poids » de la 
biomasse et des résidus organiques dive rs ainsi que les technologies nouvelles  
destinées à les tr ansformer en des produits in téressants a ugmente notablem ent. La 
biomasse, de par sa composition et son orig ine, représente une source régénérable 
d’espèces énergétiques et chimiques de la plus grande importance. Des concepts issus 
d’évolutions récentes sont en train de prendre une place économique dominante : bio-
raffinerie, biocom bustibles, m olécules plat eforme,… Ceci a été rendu possible par 
l’association de progrès rem arquables dans divers dom aines scientifiques et 
techniques : nouvelles approches, nouveaux m atériaux et processeurs, 
perfectionnement des méthodes de contrôle, séparation et analyse, évolution dans 
l’organisation de la société,… On ouvrir a ainsi des voies intéressantes à la 
substitution de m atières fossiles (m inerais, pétrole, charbon,…) par des m atières 
régénérables et au bouclage plus rapide des cycles bio-géo-chimiques. 
La conscien ce de la décroiss ance d e la di sponibilité de l’énergie d’origine fossile 
impose depuis plusieurs décennies des programmes de recherche pour trouver et 
développer des ressources dura bles et alternatives à l’ énergie prim aire. Ceci doit 
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néanmoins respecter les objectifs environnem entaux perm ettant d’éviter les im pacts 
sur la pollution atmosphérique, le changement climatique,…  
L’hydrogène, associé à différentes autres espèces atomiques, est un composant majeur 
de la biosphère, de l’hydros phère, de l’atm osphère et de  la lithosph ère. A l’é tat 
moléculaire, il présente un intérêt de prem ier ordre pour sa réactivité et son potentiel 
énergétique. Considéré comm e une énergie du futur et un nouveau vecteur  
énergétique, il attire de plus en plus  l’attention. Ce gaz non toxique dont la  
combustion est très énergétique concen tre en effet les espoi rs de bénéficier 
prochainement d'un carburant non polluant, abonda nt et peu cher. Mais les difficultés  
liées à sa production et à sa gestion lim itent encore sa large utilisation. Sa production 
de manière plus « propre » et économiquement intéressante devient un challenge pour 
le monde entier.  
D’importants projets de recherche ont co mme objectif la production d’hydrogène par 
des procéd és physico -chimiques, p.ex. par décom position de l’eau, par 
pyrolyse/gazéification etc…ou par des pr océdés biochim iques, pa r synthèses 
anaérobiques (à l’aide d’enzymes, micro organismes).  
La production d' hydrogène à par tir de la gazéification hydr othermale de la biom asse 
en eau sous ou supercritique (point criti que de l’eau : T=374°C et P=22,1 MPa), est 
une technologie alternative émergente. Elle est particulièrement adaptée au traitement 
de biomasses (très) humides. Les ob jectifs de cette technologie sont la décomposition 
des substances organiques et la pr oduction de gaz combustibles (hydrogène, 
hydrocarbures légers) où  l’eau, contenue dans la bi omasse et po rtée à l’état 
supercritique, joue à la fois le rôle de  solvant et de réactif . Sous des conditions 
opératoires autour et au-delà du p oint critique, le milieu réactionnel est homogène ; la 
biomasse est rapidem ent décomposée en petit es molécules, puis es t gazéifiée en gaz, 
riche en H 2, CH 4, CO 2,… En outre, la haute efficacité  de la réaction chim ique est 
favorisée par l’eau supercritique devenue un bon solvant de la m atière organique. On 
élimine ainsi, dans  le sy stème réactionnel,  l’étape du transfert inter-phas ique milieu 
aqueux/milieu organique. En particulier,  cette technologie est une m anière très 
efficace de traiter de la biom asse très humide sans l’étape de séchage, étape 
considérée très énergivore. En conclusion, l' énergie de la biom asse de f aible qualité  
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peut être convertie en énergie de haut e qualité (hydrogène, hydrocarbures) par la 
gazéification hydrothermale.  
La performance de la conversion de la bi omasse en eau supercritique est fortem ent 
influencée par les conditions opérato ires : les g az issus peuv ent être rich es en H 2 ou 
hydrocarbures (CH 4 etc…) en fonction du choix des paramètres opérato ires 
(concentration, catalyseur, pression, tem pérature, temps séjour, agitation…). Pendant  
que la haute tem pérature favorise la gazéi fication, la pression a une influence plus 
réduite sur le processus ; les différents catalyseurs et l’oxydant permettent d’accélérer 
la réaction, de renforcer la sélectivité des gaz et de diminuer la formation de char. 
Objectifs 
Les objectifs de notre recher che sont d’étudier la voie de la production d’hydrogène  
par la conversion de la biomasse en eau supercritique.  
Cette première thèse dans le domaine au Centre RAPSODEE doit permettre d’avancer 
dans plusieurs directions nouvelles : 
 L’acquisition et la caractérisation de s prem iers équipem ents de laboratoire 
spécifiquement dédiés aux procédés en eau supercritique ; 
 L’élaboration et la validation des m éthodologies expérimentales adaptées aux 
conditions de fonctionnement à hautes pressions et températures ; 
 L’élaboration et la validation de m éthodes analytiques de caractérisation des  
réactants et produits ; 
 La transposition d’échelle du procédé batch ; 
 Et sur la base de la collaborat ion avec l’ICMCB CNRS Bordeaux, la 
réalisation de la gazéification en  eau  supercritique dans un réacteur à 
fonctionnement continu. 
Ces multiples objectifs seront suivis en parallèle sur plusieurs solutions modèles de la 
biomasse, des substances « pures » telles que le glucose, le glycérol et leur mélange et 
une solution complexe de « bio-glycérol », qui est la phase aqueuse issue du procédé 
de fabrication par transesterification du biodiesel. 
L’approche favorisée sera systémique, de type « génie des procédés ». L’influence des 
paramètres du procédé (tem pérature, concen trations des  espèces et cataly seurs, 
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pression,…) sera évaluée par de critères quantifiables et qua litatifs, afin de permettre 
l’identification des conditions opératoires optimales pour la génération de l’hydrogène 
par conversion hydrothermale.  
Le mémoire est divisé en cinq parties et des annexes : 
 Le Chapitre 1 est consacré à une étude bibliographique montrant l’intérêt de  
choisir l’hydrogène comme vecteur én ergétique, détaillant les procédés 
thermochimiques de gazéification de biom asse et perm ettant de si tuer l’apport de la 
gazéification en voie hum ide (sous conditions d’eau supercritique) pour le traitem ent 
de biomasse humide ; 
 Le Chapitre 2 décrit les dispositifs expérimentaux em ployés pour les études 
sur la gazéification en eau supercritique (SCWG) des m odèles de biom asse utilisés, 
ainsi que les méthodes d’analyses des différentes phases obtenues ;  
 Le Chapitre 3 est con sacré p remièrement à vérifier la concordance des 
résultats obtenus au laboratoire pour des solutions de glucose avec les tendances 
énoncées dans la bib liographie, et donc de valider notre méthodologie expérimentale. 
Dans un second tem ps, l’analyse des résult ats obtenus dans les études param étriques 
permettra d’identifier les conditions optim ales pour la production d’hydrogène ou de 
gaz à fort pouvoir calorifique , en com plément de l’anal yse des phases liquides et 
solides obtenues simultanément par le procédé ; 
 Au Chapitre 4, une étude expérim entale concernant la dégradation et la 
gazéification des solutions modèles de glycérol en eau supercritique est présentée. Les 
expériences sont conduites en utilisant tro is échelles de réacteu rs et ceci dans d es 
objectifs différents : influence des conditi ons opératoires  sur le ren dement à l a 
production d’hydrogène, effet de la phase de montée en température en réacteur batch 
et com paraison des perfor mances de gazéification entre les procédés  continus et 
discontinus ; 
 Au Chapitre 5, les solutions soumises au pro cédé de gazéification en eau 
supercritique sont plus com plexes. Elles m ettent en jeu plusieurs com posés dans la 
solution soit en form ant un m élange de com posés purs (glu cose et glycérol), soit en 
utilisant un mélange réel issu d’un procédé de  fabrication de biodiesel (glycérol brut). 
Les objectif s sont d’étudier d’une part l’in fluence de la présence d es molécules d e 
glucose et de glycérol sim ultanément en solution vis-à-vis de la production 
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d’hydrogène et d’autre part le passage d’une solution m odèle à une solution réelle 
(glycérol pur et brut). La présence d’impuretés dans le bio-glycérol  peut influencer le 
rendement à la production d’hydrogène par effet catalytique ; 
La conclusion générale synthétise l’ensemble des résultats obtenus dans l’étude. 
 
  





















1 Etude bibliographique 
 
La demande en énergie dans le monde croît de manière importante. De 2000 à 2010, 
la consommation d’énergie primaire (le charbon, les énergies renouvelables, 
l’hydroélectricité, la nucléaire énergie, gaz naturel, pétrole) a augmenté de 28% [1]. 
Parallèlement, la prise de conscience des diverses pollutions qui dégradent 
l’atmosphère, les eaux et les sols ont permis de développer des énergies dites plus 
propres ou renouvelables qui permettent de diminuer la part d’énergie issue de la 
filière fossile. La mise en application de telles voies nécessite d’identifier : (i) la 
matière première non fossile, (ii) le procédé de traitement et (iii) le vecteur 
énergétique obtenu. Le sujet de cette étude s’intègre dans la transformation de la 
biomasse en vecteur énergétique (hydrogène) selon un procédé thermochimique. 
L’objet de ce chapitre est de définir l’intérêt de choisir l’hydrogène comme vecteur 
énergétique, les procédés thermochimiques de gazéification de biomasse et de situer 
l’apport de la gazéification en voie humide (sous conditions d’eau supercritique) pour 
le traitement de biomasse humide. 
La biomasse est l’ensemble des produits organiques végétaux et animaux utilisés à 
des fins énergétiques (ou agronomiques) et représente actuellement environ la moitié 
(44 à 65%) de l’énergie renouvelable consommée dans l’UE [2]. 
1.1 Production de nouveaux vecteurs énergétiques 
Le développement des sociétés est aujourd’hui totalement dépendant des ressources 
énergétiques des pays, que ce soit en termes d’exploitation ou de consommation. La 
demande d'énergie augmente fortement tandis que les traditionnelles ressources 
d'énergie fossiles ont tendance à s’épuiser. L'écart entre la demande  et l'offre ne cesse 
de croître et exige de trouver et de développer des ressources alternatives à l’énergie 
primaire. Ce développement des nouvelles ressources doit être rendu plus durable afin 
d’éviter les impacts sur la pollution atmosphérique, le risque de rupture 




d’approvisionnement et le changement climatique mondial. Dans ce contexte, 
l'hydrogène est un excellent vecteur d'énergie.  
1.1.1 Hydrogène – vecteur d’énergie du futur 
Depuis plusieurs années, l'hydrogène est considéré comme une énergie du futur. Ce 
gaz non toxique dont la combustion est très énergétique concentre en effet les espoirs 
de bénéficier prochainement d'un carburant non polluant, abondant et peu cher. 
L'hydrogène intéresse dans le sens où il permet de produire de la chaleur par 
combustion directe, mais surtout de produire de l'électricité dans les piles à 
combustibles (PAC). En outre, le stockage, le transport et l’utilisation finale de 
l’hydrogène peuvent se faire sans émissions de gaz à effet de serre. L’hydrogène peut 
aussi être utilisé comme outil de stockage, par exemple, les énergies solaire et 
éolienne et même l’électricité non consommée peuvent être converties et stockées 
sous forme d’hydrogène. Par contre, l’hydrogène n’est pas disponible à l’état naturel : 
on le trouve plutôt lié à d'autres atomes (C, O), par exemple sous forme d'eau ou 
d’hydrocarbures. Il est donc nécessaire de le produire. 
1.1.2 Production d’hydrogène 
L’hydrogène est un vecteur énergétique et non une énergie primaire. L'atome 
d'hydrogène lié à l'oxygène est très abondant sous forme d'eau ou lié au carbone, dans 
la biomasse. Les molécules d'hydrogène, elles, ne se trouvent pas à l'état pur. Il est 
donc nécessaire de posséder des technologies capables de le produire. Il existe de 
nombreuses méthodes de production d'hydrogène qui demandent toutes un important 
apport énergétique. 
Les méthodes traditionnelles comprennent principalement :  
 L’électrolyse de l'eau ; 
 Le vaporeformage du gaz naturel ; 
 L'oxydation partielle des hydrocarbures ; 
 Le craquage du gaz naturel ; 
 La vapo-gazéification du charbon. 
96% de l’hydrogène est produit à partir de gaz naturel, de charbon, de pétrole, ce type 
de procédé entraîne la libération de CO2. Il n'est donc valable sur le plan 
environnemental que si le CO2 est stocké. 





Les méthodes nouvelles de production d’hydrogène concernent :  
 La production à partir du nucléaire ; 
 La production à partir d’énergie solaire ; 
 La production à partir de la biomasse.  
Parmi ces méthodes nouvelles, la production d’hydrogène à partir du nucléaire est à 
priori séduisante, car elle permet de produire l’électricité et l’hydrogène 
simultanément. Au total, six nouvelles technologies de réacteur sont à l’étude : un 
réacteur refroidi avec de l'eau supercritique, un réacteur à neutrons rapides à 
refroidissement avec au choix sodium liquide ou alliage de plomb liquide, un réacteur 
à gaz à très haute température et un réacteur à sels fondus. Le CEA (France) a choisi 
de retenir en particulier le réacteur à gaz à haute température (1100°C), noté VHTR. 
Le niveau élevé de température permet la décomposition de l'eau en hydrogène et en 
oxygène [3]. La production d’hydrogène à partir du nucléaire est une méthode 
prometteuse, mais il y a des risques de pollution nucléaire. De plus, le projet de 
recherche s’étend à très long terme, par exemple : le Projet ITER de fusion nucléaire, 
également productrice d’hydrogène, dont les retombées ne sont attendues que pour la 
fin du siècle. En revanche, la production d'hydrogène à partir de la biomasse est plus 
attractive et technologiquement plus facile. La biomasse, agissant comme une forme 
de stockage de l'énergie solaire et du dioxyde de carbone atmosphérique est 
renouvelable et non polluante car la quantité de CO2 éventuellement dégagée lors 
d’un procédé thermique a été absorbée lors de la photosynthèse. Elle est actuellement 
la quatrième plus grande source d'énergie après le charbon, le pétrole et le gaz naturel 
[4], la biomasse fournit environ 14% des besoins énergétiques mondiaux [5]. De plus, 
la biomasse utilisée peut être du bois, des résidus agricoles, des effluents 
agroalimentaires etc… ce qui n’est donc pas une biomasse dite alimentaire. 
1.1.3 Production d’hydrogène à partir de biomasse 
Les technologies de production d’hydrogène à partir de la biomasse regroupent 
essentiellement la conversion biologique et la conversion thermochimique. Les 
procédés thermochimiques sont classés en deux voies qui dépendent de l’humidité de 
la biomasse à traiter (comme le montre la Figure 1-1) : 




 Voie sèche : gazéification de la biomasse à haute température (HTG) (la 
pyrolyse et la gazéification) ; 
 Voie humide : gazéification hydrothermale de la biomasse.  
 
Figure  1‐1:  Les  différentes  technologies  de  production  d’hydrogène  à  partir  de  la  biomasse,  FT :  Fischer ‐
 Tropsch. 
1.1.3.1 Gazéification biologique de biomasse  
La production biologique de l’hydrogène est définie comme le résultat du 
métabolisme d’un organisme vivant qui libère de l’hydrogène gazeux comme 
métabolite secondaire, dans les conditions ambiantes de température et de pression 
[7]. Elle ne nécessite en général aucun apport énergétique extérieur et est à priori sans 
danger pour l’environnement, elle permet la mise en valeur de certaines ressources 
naturelles trop souvent négligées. Les technologies courantes sont : la digestion 
anaérobie [8], la méthanisation [9], la fermentation [10] etc...Parmi les inconvénients 
des procédés biologiques, on note le temps de séjour très long (10 à 30 jours) [11], les 
conditions de culture et de production (composition du milieu, sensibilité, …) 
difficiles à contrôler, mais aussi la limitation du procédé face à la dégradation des 
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biomasses lignocellulosiques, car le procédé biologique dépend de la nature de la 
biomasse. Si les sucres (provenant par exemple de la canne à sucre ou des betteraves) 
sont facilement fermentés, pour l’amidon et la cellulose il faut d’abord casser les 
longues chaînes des molécules par une hydrolyse acide ou enzymatique avant que les 
sucres résiduels puissent fermenter et donner de l’éthanol [12]. De plus, ces procédés 
sont décentralisés et ne restent accessibles qu’à de relativement petites échelles. La 
gazéification n’est pas complète, seulement 30-60% de la biomasse est convertie en 
biogaz, le reste est transformé en solide résiduel qui nécessite un traitement 
supplémentaire. La productivité de l’hydrogène est faible (max : 25 mmol H2 par g de 
MS et par heure) [13]. De plus, le biogaz contient souvent des substances odorantes 
et/ou toxiques (les traces de H2S, NH3,…) qui doivent être éliminées par traitement 
complémentaire. 
Les technologies biologiques de gazéification de biomasse sont en cours 
d’expérimentation et d’application pour différentes classes de résidus à fort contenu 
organique, déchets ménagers etc… Des applications industrielles à court terme ne 
sont pas envisagées.  
1.1.3.2 Gazéification de biomasse à haute température  
La technologie de gazéification à haute température est développée et industrialisée, 
elle est basée sur le craquage des molécules organiques sous l’effet de la chaleur. La 
gazéification à haute température regroupe deux procédés différenciés par les 
températures opératoires et par la composition du gaz entrant : la pyrolyse (500-
600°C, absence d’oxydants) et la gazéification (900-1300°C, présence d’oxydants).  
La pyrolyse utilise les matières premières sèches, y compris : le charbon, le bois ou la 
paille. L’efficacité de la gazéification de biomasse par voie sèche est très importante : 
environ 54-58% pour les bois très secs [14]. De plus, les quantités de solide et de 
liquide résiduels sont réduites. Parmi les gaz produits, la proportion d’H2 et de CO est 
très élevée, ce qui permet d’obtenir un produit gazeux à fort pouvoir combustible ou 
qui peut être ensuite utilisé dans le procédé Fisher-Tropsch. Les produits secondaires 
gazeux peuvent être utilisés pour la production de biocarburant. L’inconvénient de la 
gazéification de biomasse à haute température est la très haute température. Les 
matériaux du réacteur doivent résister à la chaleur, l’humidité et la corrosion. Cette 
technologie de gazéification à haute température est conçue spécialement pour les 
biomasses sèches (humidité max : 10-15% [15]), ce qui sous entend qu’il faut un 




séchage préalable pour les biomasses humides. En outre, les difficultés techniques de 
ce procédé sont principalement liées à la présence, dans le gaz de synthèse, soit de 
poussières, soit de condensables. En effet, ils peuvent générer des acides ou des 
goudrons qui attaquent ou collent aux parois du réacteur de gazéification.  
1.1.3.3 Gazéification hydrothermale de biomasse 
La production d'hydrogène à partir de la gazéification hydrothermale de la biomasse 
en eau sous ou supercritique (point critique de l’eau : T=374°C et P=22,1 MPa), 
autrement dit en eau chaude comprimée (ECC) est une nouvelle technologie, qui a été 
développée au cours des deux dernières décennies. Les objectifs de cette technologie 
sont la décomposition des substances organiques et la production de gaz combustible. 
En particulier, cette technologie est une manière très efficace de traiter de la biomasse 
très humide sans l’étape de séchage. L'énergie de la biomasse de faible qualité peut 
être convertie en énergie de haute qualité (hydrogène, hydrocarbures) par la 
gazéification hydrothermale qui met en jeu des propriétés physico-chimiques 
particulières de l’eau (voir la partie 1.2). Le potentiel de gazéification de la biomasse 
humide en eau supercritique a déjà été démontré par la recherche fondamentale en 
utilisant les réacteurs à l’échelle du laboratoire [16], [17], [18].  
La comparaison faite par Roubaud et al. [19] entre la gazéification hydrothermale 
(SCWG) et la gazéification à haute température conclue que la SCWG présente de 
nombreux avantages. La synthèse est présentée dans le Tableau 1-1. Du point de vue 
énergétique, Yoshida et al. [20] montrent que la gazéification thermique et la pyrolyse 
ont une efficacité totale1 élevée pour la biomasse ayant une faible teneur en eau. 
L’efficacité diminue brusquement lorsque la teneur en eau augmente, puisque la 
pyrolyse et la gazéification thermique exigent le séchage de la biomasse. Pour une 
haute teneur en humidité de la biomasse (eau% >40% en masse), la gazéification en 




                                                 
1 L’efficacité totale est définie comme : l’énergie contenue dans tous les produits, divisée par l’énergie 
contenue dans tous les intrants, y compris les matières premières et l'électricité pour la production de 
biomasse[20] 





1.1.4 Conclusion  
L’hydrogène, considéré comme une énergie du futur et un nouveau vecteur 
énergétique, attire de plus en plus l’attention. Mais les difficultés liées à sa production 
limitent encore son utilisation. Sa production de manière plus « propre » et 
économiquement intéressante devient un challenge pour le monde entier. Parmi les 
technologies innovantes, la conversion des biomasses est une voie prometteuse. Selon 
les différentes natures de biomasse entrante, plusieurs technologies peuvent être 
utilisées. Pour les biomasses sèches, la gazéification à haute température est plus 
efficace, néanmoins, pour la biomasse humide, la gazéification supercritique apparaît 
comme la meilleure technologie, même si elle est encore en phase de recherche en 
laboratoire.  
Avant de présenter les procédés de gazéification de biomasse en eau supercritique, le 
chapitre suivant est consacré aux propriétés spécifiques de ce fluide. 
1.2 Propriétés spécifiques de l’eau supercritique 
L’eau supercritique, environ 10 fois moins dense que l’eau liquide et de constante 
diélectrique très faible, montre une complète miscibilité avec les gaz permanents (N2, 
O2 et CO2…) et les substances organiques [21]. Elle présente également une haute 
Avantages Inconvénients 
 basse température (SCWG : 400°C, HTG : 
>800°C) ; 
 conversion rapide (secondes) ; 
 biomasse humide, sans étape de séchage ;  
 réactions mises en jeu : hydrolyse, 
décomposition et gazéification 
simultanées ; 
 destruction complète des composés 
organiques volatiles ; 
 produits : H2, CO2, CO,CH4  
 installation décentralisée ; 
 milieu de réaction homogène (eau 
supercritique comme solvant et réactif); 
 comportement similaire pour tous types de 
biomasse (Saule, Glycérol, Sorghum 
(fibre)) ;  
 économiquement rentable pour une 
biomasse humide > 30%. 
 corrosion : matériaux 
résistants nécessaires ; 
 précipitation des solides 
(sels minéraux…) ; 
 catalyseurs onéreux pour 
certains (Pt, Ni) ; 
 cinétique complexe 
 thermodynamique 
complexe ; 




diffusivité et une faible viscosité. Ces propriétés de transport et de miscibilité 
influencent la cinétique de la réaction chimique en raison de l’amélioration des 
transferts de matière et de chaleur [22]. En jouant le rôle de solvant non-polaire, l’eau 
supercritique permet d’effectuer les réactions (la formation de liaison C-C et les 
réactions organométalliques catalysées…) généralement effectuées dans des solvants 
organiques, à des températures moins élevées. De plus, comme la structure de la 
molécule d’eau est inchangée, l’eau est toujours une molécule polaire qui réagit avec 
les ions [22]. Toutes ces propriétés confèrent à l’eau supercritique une haute réactivité 
permettant de développer des applications variées, notamment par le choix du couple 
(P, T) du processus. Les propriétés physico-chimiques de l’eau supercritique sont 
décrites dans cette partie. Elles peuvent être discutées de point de vue macroscopique 
et microscopique.  
1.2.1 Point de vue macroscopique 
Nous présentons les propriétés physico-chimiques de l’eau pure dans les domaines de 
température et de pression autour du point critique. Elles ont été calculées à l’aide du 
logiciel « Water & Steam » version 1.52 édité par Springer.  
1.2.1.1 Diagramme d’état de l’eau pure 
Le diagramme d’état de l’eau pure est présenté à la Figure 1-2. 
 
Figure 1‐2 : Diagramme de phases de l’eau pure [23]. 
Sur ce diagramme, les équilibres diphasiques ou courbes de coexistence liquide-
liquide-gaz ou solide-gaz sont représentés par des lignes continues. L’eau pure a la 





































l’augmentation de la température. En dessous du point critique, la courbe de pression 
d’évaporation sépare le liquide de la phase gazeuse. La courbe d’équilibre liquide-gaz 
admet une limite au point critique, (PC=22,1 MPa et TC=374°C). A l’approche de ce 
point, les propriétés des deux phases sont de plus en plus similaires et finalement 
identiques au point critique. Au-dessus du point critique, il existe une phase 
homogène, qui est appelée domaine supercritique, où les propriétés physiques 
changent complètement. 
1.2.1.2 Masse volumique de l’eau pure 
Les masses volumiques de l’eau liquide (25°C, 1 atm) et de la vapeur (100°C, 1 atm) 
valent respectivement 997,048 kg m-3 et 0,5974 kg m-3. L’évolution de la masse 
volumique de l’eau pure (calculée par le logiciel) en fonction de la température est 
présentée en Figure 1-3. Elle montre une forte diminution au voisinage de la 
température critique allant des valeurs proches de celle de l’eau liquide à celles de la 




A pression constante, la masse volumique de l’eau pure diminue brutalement au 
voisinage du point critique. Cependant, cette diminution est d’autant plus abrupte que 
la pression est faible. Par contre, à température constante, la masse volumique de la 
phase supercritique augmente avec l’augmentation de la pression.  
Le Tableau 1-2 regroupe quelques valeurs de la masse volumique calculée pour des 
couples température/pression sélectionnés. Le pouvoir de solvatation (discuté dans la 
partie 1.2.2.4) varie exponentiellement avec la masse volumique, il est donc sensible 





































modifiée par un changement de pression et/ou de température ; l’effet le plus 
significatif est autour du point critique. Bien que le pouvoir de solvatation de l’eau 
supercritique soit généralement plus faible que celui de l’eau liquide, elle est toujours 
un milieu réactionnel excellent par sa haute miscibilité avec les gaz. 
Température (°C) Pression (MPa) Masse volumique (kg m-3) 
400 25 166,53 
500 25 89,75 
600 25 70,72 
400 20 100,51 
400 40 523,37 
Tableau 1‐2 : Valeur de la masse volumique de l’eau pure calculée pour des couples T et P définis. 
1.2.1.3 Viscosité dynamique de l’eau pure 
La Figure 1-4 représente l’évolution de la viscosité dynamique calculée de l’eau pure 
en fonction de la température et de la pression. L’eau pure a une viscosité dynamique 
de l’ordre de 10-3 Pa.s à pression et température ambiantes. La viscosité dynamique 
diminue lorsque l’eau est portée à l’état vapeur : à 1 atmosphère et 300°C, elle vaut 
2.10-5 Pa.s. La Figure 1-4 montre que la viscosité dynamique diminue fortement avec 
la température jusqu’au point critique, puis sa valeur augmente légèrement. Jusqu’à 
300°C et au delà de 500°C, la viscosité dynamique est peu sensible aux variations de 
température et de pression (dans les gammes étudiées). Par contre, comme pour la 
masse volumique, la chute brutale de la valeur de la viscosité dynamique est décalée 
et moins abrupte lorsque la pression augmente. Par exemple, pour une température de 
500°C et une pression de 25 MPa, la viscosité dynamique vaut 3.10-5 Pa.s. La 






































Du point de vue du procédé, la diminution de la viscosité dynamique du milieu 
implique une résistance moindre à l’écoulement du fluide notamment dans des 
réacteurs continus à écoulement piston. Pour des réacteurs agités, la résistance à 
l’agitation diminuera avec la viscosité, ce qui réduit la problématique de 
l’échauffement local à puissance d’agitation constante. 
1.2.1.4 Constante diélectrique de l’eau pure 
La constante diélectrique est une propriété permettant d’interpréter les liaisons 
intermoléculaires formées entre le solvant et le soluté. En effet, un solvant et un soluté 
polaire peuvent établir des liaisons hydrogène entre eux au sein de la solution, la 
solubilisation est donc améliorée. Un solvant de constante diélectrique élevée est aussi 
capable de dissoudre les ions des sels pour les transférer en solution. Sous conditions 
normales, l’eau est miscible avec les sels et est immiscible avec les solvants apolaires, 
du fait de sa haute polarité (constante diélectrique = 78,5) et des liaisons hydrogène 
développées. Cependant, la constante diélectrique du fluide dépend de sa masse 
volumique. Comme celle-ci varie de manière importante entre les états liquides et 
supercritiques de l’eau, la constante diélectrique sera modifiée. De plus, cette 
propriété est utilisée pour moduler la cinétique de réaction, surtout pour des réactions 
impliquant les molécules polaires et/ou la transition de phase. En effet, une haute 
constante diélectrique réduit l’énergie libre de Gibbs de la réaction [22]. 
∆ܩ ൌ െ ቀఓమ௥యቁ ቀ
ఌିଵ
ଶఌାଵቁ [22] Équation 1‐1 
où : G est énergie libre de Gibbs (J mol-1),  est le moment dipolaire (Debye),  est 
la cavité de rayon (m),  est le constante diélectrique (F m-1). 
Sachant que la température et la pression font varier cette constante, la cinétique de la 
réaction peut être contrôlée de cette manière [22].  
La Figure 1-5 représente l’évolution de la constante diélectrique calculée pour l’eau 
pure, en fonction de la température et de la pression. La relation utilisée pour son 
calcul est proposée par Marshall et al. [25] : 
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ߝ௥ ൌ ߝߝ଴ Équation 1‐3 




où a, b, c, d, e, f, g, h, i, g sont les paramètres d’ajustement2, T est la température 
normalisée : T (°C)/298,15,  est la masse volumique normalisée :  (kg m-3)/1000, r 
est la constante diélectrique relative,  est la constante diélectrique (F m-1), 0 est la 
permittivité du milieu de référence. 
La constante diélectrique change drastiquement de l’état sous-critique à l’état 
supercritique, en effet, εr diminue jusqu’au point critique lorsque la température 
augmente. Cette valeur avant le point critique est environ équivalente à l’acétone sous 
conditions normales (solvants polaires). Par contre, au delà du point critique, et par 
exemple à 500°C et 30 MPa, cette valeur diminue jusqu’à 3, ce qui correspond à la 





L’eau à l’état supercritique se comporte comme un fluide non polaire devenant un bon 
solvant pour les composés organiques. Cela favorise par exemple la réaction 
d’oxydation, d’autant plus que l’oxygène y est également totalement soluble. En 
contre partie, la solubilité des sels diminue très fortement et la plupart des espèces 
ioniques présentes en solution deviennent très peu solubles. Cette propriété apporte 
deux avantages au procédé hydrothermal : 
 Séparation des sels facilitée par augmentation de la température à des 
pressions inférieures à PC [26] ; 
                                                 
2a= 7,62571E+00, b=2,44003E+02, c=1,40569E+02, d=2,77841E+01, e=9,62805E+01, 























































 Gazéification sans goudrons, parce que les précurseurs de la formation de charbons 
sont apolaires et donc dissous en eau supercritique puis gazéifiés en 
présence de catalyseur [27]. 
1.2.1.5 Produit ionique de l’eau pure 
La variation du couple (P, T) influence aussi le produit ionique de l’eau pure. En effet, 
la Figure 1-6 présente la variation de la valeur absolue du logarithme du produit 
ionique calculé de l’eau en fonction de la température et de la pression. 
La relation suivante, proposée par Uematsu [28], est utilisée pour le calcul : 








ܶଶ൰ ൈ log ߩ Équation 1‐4 
où a, b, c, d, e, f, g sont les paramètres d’ajustement3, T est la température (K),  est la 
masse volumique (g cm-3). 
 
Figure 1‐6 : Variation du produit  ionique de  l’eau pure en  fonction de  la  température  (de 200 à 600°C) et  la 
pression (de 15 à 40 MPa). 
Globalement, la concentration des ions est réduite de 10-14 (mol kg-1)2 sous conditions 
normales à moins de 10-20 (mol kg-1)2 dans l’eau supercritique [29]. L’eau 
supercritique a donc un pouvoir ionisant très inférieur à l’eau liquide ambiante. 
Cependant, le produit ionique (10-14(mol kg-1)2) augmente avec la température jusqu’à 
300°C pour atteindre environ 10-11(mol kg-1)2 [25]. Juste avant le point critique, quelle 
que soit la pression, l’eau peut dissoudre de manière encore plus efficace les sels. Au 
dessus de la température critique, le produit ionique diminue d’autant plus 
dramatiquement avec la température que la pression sont faibles. Cependant, à 
                                                 



























température fixée, il augmente avec la pression. La variation du produit ionique en 
fonction de la température peut être expliquée par l’endothermicité de la réaction 
d’auto-dissociation de l’eau lorsqu’elle est encore à l’état liquide [22]. A très haute 
température, la masse volumique et la constante diélectrique de l’eau sont très faibles, 
en conséquence, le pouvoir de solvatation et de stabilisation des espèces ioniques 
diminue, ce qui conduit à une décroissance du produit ionique. 
Jusqu’à une température de 350°C environ, l’eau peut jouer le rôle de catalyseur acide 
ou basique du fait de la valeur du produit ionique plus élevé qu’à température 
ambiante. Mais des études cinétiques montrent que certaines réactions de catalyse 
acido-basique sont moins sensibles à la variation du produit ionique que prévu [30]. 
En effet, à proximité du point critique, certaines réactions ne suivent pas la loi 
d’Arrhenius [31], [32]. Ceci implique qu’avant le point critique la vitesse augmente 
avec la température et à l’approche du point critique, cette vitesse diminue 
brutalement. 
Lorsque le logarithme du produit ionique est inférieur à 14, les réactions de type 
ionique peuvent aisément se dérouler dans le milieu réactionnel puisque le solvant 
contribue à ioniser les molécules. Par contre, lorsque cette valeur est supérieure à 14, 
les réactions radicalaires peuvent se montrer prédominantes puisque les ions ne sont 
solubilisés qu’en quantités très faibles. Cependant, il est difficile d’affirmer dans 
quelle mesure un complexe activé polaire est influencé par la variation de la constante 
diélectrique ou une réaction catalytique acido-basique est influencée par la variation 
du produit ionique [22]. 
1.2.1.6 Enthalpie et capacité calorifique de l’eau pure 
La connaissance de l’enthalpie du fluide sous certaines conditions permet de 
déterminer la quantité d’énergie à fournir ou à récupérer lors du changement des 
conditions opératoires. La Figure 1-7 montre la variation de l’enthalpie calculée du 
fluide en fonction de la température et à différentes pressions. Jusqu’à une 
température de 320°C environ, l’enthalpie de l’eau pure augmente linéairement et les 
valeurs ne dépendent pas de la pression. Au delà de cette température, un saut 
d’enthalpie est observé et celui-ci est d’autant plus important que la pression est 
Par contre, le saut est plus étalé lorsque la pression augmente. Ensuite, au delà du 
point critique, l’enthalpie augmente à nouveau linéairement avec la température et de 




manière modérée. Ce saut d’enthalpie indique que plus la pression est faible, plus la 
quantité d’énergie à fournir à l’eau est importante pour passer de l’état souscritique à 
l’état supercritique. Par exemple à 25 MPa, la différence d’enthalpie entre 360 et 
400°C (donc le passage du point critique) nécessite environ 900 kJ kg-1. A 40 MPa, un 
saut de 500 kJ kg-1 est observé entre 360 et 460°C, alors que le passage du point 







La Figure 1-8 présente la variation de la capacité calorifique calculée en fonction de la 
température et à différentes pressions. Jusqu’à environ 300°C, les valeurs de capacité 
calorifique sont identiques quelle que soit la pression et sont stables avec la 
température. Au delà de cette température, la capacité calorifique présente un pic en 
fonction de la température sur un domaine réduit mais variable en fonction de la 































































inférieure à la valeur obtenue en conditions souscritiques. A TC et PC la capacité 
calorifique de l’eau atteint son maximum. Le profil de ces courbes est parfaitement en 
accord avec la variation de l’enthalpie de l’eau pure puisque d’une part le pic observé 
autour du point critique entraine un saut d’enthalpie et d’autre part les valeurs stables 
du Cp de part et d’autre du point critique justifient une variation linéaire de 
Les profils des courbes de la capacité calorifique présentés à la Figure 1-8 varient en 
fonction de la pression. En effet, le maximum du pic se décale vers des températures 
plus élevées lorsque la pression augmente. Par contre la valeur maximale de ce pic 
augmente avec la pression entre 15 et 30 MPa, puis diminue jusqu’à 40 MPa. En 
dessous de 20 MPa, l’eau n’est à proprement parlé pas à l’état supercritique puisque la 
pression critique de 22,1 MPa n’a pas été franchie. Mais ceci indique qu’un effort 
énergétique important doit être consenti pour atteindre un domaine d’eau pure 
souscritique. Pour des pressions supérieures à 30 MPa, la capacité calorifique de l’eau 
pure diminue, alors le passage du point critique nécessite un effort énergétique plus 
modéré. 
La quantité de chaleur à fournir pour le passage du domaine souscritique au domaine 
supercritique est d’autant plus importante que la pression sera proche de la pression 
critique. C’est une des raisons pour lesquelles beaucoup de réacteurs de conversion 
hydrothermale opèrent à 25 MPa et de 450 à 600°C; cela permet d’être suffisamment 
éloigné du point critique et ainsi de diminuer le coût énergétique pour franchir la 
température critique. Cette pression est aussi généralement choisie pour assurer la 
tenue en pression avec des épaisseurs de parois permettant un transfert thermique 
acceptable. 
1.2.1.7 Conductivité thermique de l’eau pure 
La variation de la conductivité thermique calculée de l’eau pure en fonction de la 
température est représentée en Figure 1-9. La conductivité thermique diminue 
progressivement jusqu’à 300°C, quelle que soit la pression, puis chute brutalement 
autour de la température critique. La conductivité thermique augmente ensuite 
légèrement avec la température. Lorsque l’eau se trouve à l’état supercritique, la 
conductivité thermique ( :0,1 à 0,13 W m-1 K-1) se situe à des valeurs intermédiaires 
entre celles de l’eau liquide (0,6 W m-1 K-1) et de la vapeur (0,025 W m-1 K-1).  







La valeur de la conductivité thermique de l’eau supercritique est bien inférieure à 
celle de l’eau liquide ce qui, du point de vue du procédé, indique que les échanges de 
chaleur seront moins efficaces que pour l'eau en conditions ambiantes. 
L’ensemble des résultats de simulation des propriétés de l’eau pure font apparaître 
une rupture de comportement autour du point critique de l’eau qui peut être 
considérée comme un point de discontinuité de ses propriétés.  
L’ajustement du couple (P, T) du système réactionnel eau/soluté permettra la 
modification des propriétés physiques et de la réactivité de l’eau et, par conséquent, 
l’état à l’équilibre du système. 
1.2.2 Point de vue microscopique 
L’eau sous ou supercritique est à la fois un solvant et un réactif. Ses propriétés 
physico-chimiques présentées précédemment permettent de comprendre le 
comportement du fluide sous hautes températures et pressions. Cependant, en 
présence de solutés, ces propriétés générales peuvent être légèrement modifiées ou 
décalées du fait du mélange et de l’interaction entre les molécules. En tant que réactif, 
l’eau doit donc entrer en contact avec les molécules de soluté et réagir en créant de 
nouvelles liaisons, en transférant des atomes, des électrons… L’étude de la structure 









































1.2.2.1 Fréquence de collisions 
Une réaction chimique ne peut avoir lieu que lorsque les molécules de réactifs entrent 
en contact et ceci se traduit par la fréquence de collision entre les particules, ce qui 
impacte la constante de vitesse de réaction. Plus cette fréquence de collision 
augmente, plus la cinétique de la réaction considérée va augmenter. Cependant, 
l’encombrement stérique des molécules impliquent des collisions efficaces 
(conduisant à la réaction chimique) et des collisions élastiques. Les facteurs 
influençant cette probabilité de rencontre reposent sur des facteurs tels que la distance 
séparant les molécules, la distance nécessaire à l’établissement de la liaison chimique 
(minimum d’énergie potentielle), le mouvement de la molécule (diffusion, convection 
naturelle ou forcée, migration, énergie interne), son encombrement stérique, la 
concentration etc… 
A l’état supercritique, la densité de l’eau pure est d’environ 100 kg m-3 et donc 
environ 100 fois plus importante qu’à l’état vapeur (P ambiante). L’eau supercritique 
est donc plus ordonnée qu’un gaz (diminution de l’entropie) et la distance 
intermoléculaire est plus faible. Cependant, cette distance est plus élevée que pour 
l’eau à l’état liquide. La distance à parcourir est donc moindre par rapport à un gaz 
pour atteindre la distance intermoléculaire correspondant au minimum d’énergie 
potentielle de formation de la liaison.  
L’énergie cinétique de la molécule, augmentant avec la température, permet de mettre 
en mouvement les molécules. Plusieurs facteurs influencent la vitesse de 
déplacement :  Diffusion : le mouvement global des molécules se fait dans le sens inverse du 
gradient de concentration : les molécules se déplacent pour homogénéiser la 
concentration dans le média. La phase supercritique ne peut pas être assimilée 
à un gaz ni à un liquide, mais celle-ci ressemble à un brouillard s’apparentant 
plus à un état gazeux que liquide. Les coefficients de diffusion en phase gaz 
sont de l’ordre de 10-5 à 10-3 m2 s-1, alors qu’en phase liquide ils diminuent 
autour de 10-10 à 10-9 m2 s-1. Des simulations conduisent à des valeurs de 
coefficients de diffusion d’alcalins (sous forme ionique ou non) de l’ordre de 
10-8 m2 s-1 dans des conditions de densité de 350 kg m-3 [33]. Les auteurs 
montrent que plus la densité diminue, plus le coefficient de diffusion de 
l’espèce non chargée augmente. L’estimation du coefficient de diffusion de la 
pyridine (C5H5N, M = 79 g mol-1) dans un système eau supercritique est de 




l’ordre de 10-7 m2 s-1 à 400°C et 24,2 MPa [34]. La diffusion dans l’eau 
supercritique semble donc être intermédiaire entre une phase liquide et une 
phase gazeuse et non négligeable dans la prise en compte des mouvements des 
molécules ; 
 Migration : les espèces chargées se déplacent sous l’effet d’un gradient de 
potentiel électrique. Ce facteur peut être négligé car il n’y a pas de champ 
électrique appliqué ; 
 Convection : les espèces se déplacent sous l’effet d’une force extérieure dans 
le cas de la convection forcée (agitation, pompe…) ou sous l’effet d’un 
gradient de température (convection naturelle). En milieu supercritique les 
gradients de température peuvent survenir au sein du milieu et donc augmenter 
ou diminuer la part de convection naturelle en fonction des procédés utilisés. 
Enfin, lorsque les molécules subissent un choc, l’orientation et la configuration de 
chacune d’elles permettra ou non de réaliser les liaisons nouvelles.  
En résumé, l’eau à l’état supercritique augmente la vitesse de réaction car : 
 Etant un solvant, sa concentration est élevée et elle augmente la vitesse de la 
réaction ; 
 La température du milieu étant élevée, la vitesse de réaction augmente le plus 
souvent avec la température lorsque la loi d’Arrhenius est applicable (EA>0) ;  
 Par rapport à l’eau liquide, l’eau supercritique présente aussi une meilleure 
diffusivité, ce qui augmente la fréquence de collisions et donc la vitesse de 
réaction. 
La vitesse de la réaction ne dépend pas seulement de la fréquence de collision. En 
effet, le choc entre les particules doit transformer leurs énergies cinétiques en une 
énergie potentielle dont la valeur doit être supérieure à l’énergie d’activation de la 
réaction. A ce stade, les molécules forment un complexe activé (très instable) qui 
donne lieu aux produits (réaction concertée) ou à un intermédiaire réactionnel 
(ionique ou radicalaire). La nature du solvant influence la stabilité des intermédiaires 
réactionnels de par sa polarité et sa nature (protique ou aprotique). En général, les 
intermédiaires réactionnels ioniques (carbocations/anions rencontrés en synthèse 
organique) sont stabilisés par des solvants polaires qui polarisent encore plus la 




liaison à rompre et donc rendent la paire d’ions lâche. Les solvants aprotiques polaires 
solvatent bien les ions et les solvants protiques polaires mettent en jeu des réactions 
acide-base. Les solvants apolaires solvatent des molécules apolaires. L’eau 
supercritique présente un produit ionique très inférieur à celui de l’eau à température 
ambiante, l’existence de molécules ioniques est donc réduite ce qui diminue alors, par 
l’effet de la concentration, les vitesses des réactions mettant en jeu des intermédiaires 
réactionnels ioniques. Les vitesses des réactions radicalaires sont alors prédominantes 
dans les mécanismes de réaction, mais pas forcément accélérées par l’effet de solvant. 
Par contre la formation du radical nécessite une énergie d’activation plus élevée qu’un 
intermédiaire réactionnel ionique, et comme à hautes températures ce transfert 
énergétique est facilité, alors la réaction peut être accélérée. 
1.2.2.2 Moment dipolaire 
L’eau est une molécule dont le moment dipolaire est non nul (1,85 D à 25°C et 1 
Celui-ci est dû à la structure électronique tétraédrique de la molécule provenant de 
l’hybridation des orbitales atomiques de l’oxygène. A l’état liquide, ce moment 
dipolaire implique des interactions entre les molécules d’eau et se traduit notamment 
par les liaisons hydrogènes (liaisons de faible énergie de type Van der Waals). 
Cependant, au passage du point critique, il apparaît que le milieu devient de plus en 
plus apolaire, cela indique que le moment dipolaire du solvant diminue radicalement 
pendant que la structure de la molécule reste inchangée. Des expériences de 
diffractions de neutrons et/ou des simulations ont été réalisées par différents 
chercheurs ([35], [36], [37], [38]) pour essayer de comprendre le phénomène. Boero 
et al. [39] ainsi que Bushuev et Davletbaeva [40] expliquent que le changement de 
polarité du solvant proviendrait des différents dimères et associations de molécules en 
clusters au passage puis au-delà du point critique. Ces structures représenteraient alors 
des fragments non tétraédriques de moment dipolaire total différent de celui de l’eau 
liquide. Les travaux de Bushuev et Davletbaeva [40] qui comparent des résultats de 
simulation avec des mesures de concentrations de dimères bifurqués (Figure 1-10(a)) 
et de dimères inversés (Figure 1-10(b)) montrent que la concentration de ces dimères 
augmente en conditions supercritiques. En particulier la concentration du dimère 
inversé, de moment dipolaire global nul, conférant au solvant un caractère apolaire de 
plus en plus affirmé. 






Les conditions opératoires sélectionnées par les auteurs se situent dans la zone de 
transition entre le système diphasique et la phase supercritique. A 400°C et 50 MPa 
(ce qui correspond à une masse volumique de 577,8 kg m-3), les concentrations du 
dimère bifurqué et du dimère inversé valent respectivement 5,05 et 10,4 dimères pour 
100 molécules d’eau. Les valeurs obtenues pour l’eau liquide aux conditions 
ambiantes représentent 4,52 dimères bifurqués et 6,46 dimères inversés pour 100 
molécules d’eau. Les conditions supercritiques doivent conduire à des masses 
volumiques 5 fois plus faibles et les proportions de dimères seront en conséquence 
augmentées. Cependant, les auteurs expliquent que leurs travaux doivent être 
complétés car les dimères étudiés n’impliquent que deux molécules d’eau alors que 
les clusters peuvent mettre en jeu plusieurs molécules et même plusieurs dimères 
lesquels porteront des moments dipolaires globaux différents. 
1.2.2.3 Liaisons hydrogène 
Dans l’eau liquide sous conditions normales, les molécules sont proches puisque la 
phase est dense. De plus, la structure géométrique tétraédrique de la molécule permet 
d’envisager un nombre important de directions pour les liaisons hydrogène. En 
général, chaque molécule d’eau est entourée de 4 à 5 autres molécules d’eau avec 
lesquelles elle réalise des liaisons hydrogène. Cependant ces liaisons ne sont pas 
stables et se forment ou se brisent avec une cinétique rapide. Pour simplifier, l’eau en 
phase liquide est en fait constituée de molécules libres et d’amas de molécules liées 
qui ne sont pas figés dans l’espace et le temps [41]. En eau supercritique, le nombre 
moyen de molécules d'eau qui s’agrègent par des liaisons hydrogène, et la durée de 
vie de ces liaisons diminuent avec l’augmentation de la température et la diminution 
de la masse volumique [42], [43], [44]. Ceci s’explique en partie par l’éloignement 




des molécules (phase plus dispersée) et par l’agitation thermique. Des mesures 
expérimentales prouvent que les liaisons hydrogène existent toujours même à faible 
densité (par exemple à 0,2 ou 0,3 g cm-3) [45]. Des expérimentations de 17O-RMN 
confirment les expérimentations réalisées en 1H-RMN et démontrent que les liaisons 
hydrogène existent à 400°C et 25 MPa mais elles se trouvent en nombre limité car les 
auteurs [46] estiment leur représentativité à 0,05 sur une échelle de 0 (phase gaz idéal) 
à 1 (phase liquide). Le nombre moyen de molécules réalisant des liaisons hydrogène 
est estimé supérieur à 1 [47] car le « turn-over » est extrêmement élevé dans ces 
conditions en raison de la température et des mouvements de rotation moléculaire 
extrêmement rapides à ces températures [46]. Par rapport à l’eau liquide, très peu de 
clusters larges contenant plus de 20 molécules existent sous ces conditions [22]. Alors 
ces différences de densité locale, autrement dit cette hétérogénéité de densités, sont 
extrêmes dans l'eau autour du point critique [22]. En eau supercritique, la rapide 
formation et disparition de liaisons hydrogène favorise la mobilité des molécules 
d’eau non liées, ce qui augmente l’auto diffusivité [48], [49] et influence le transfert 
énergétique entre le solvant et les molécules de soluté très réactives. La déstabilisation 
du réseau des liaisons hydrogène en raison de liaisons non tétraédriques [40] conduit 
aussi à une haute concentration locale de H+ et OH- et à une mobilité accrue vers les 
clusters ce qui augmente la réactivité [22], [44]. 
1.2.2.4 Solvatation 
La solvatation des ions (ou des molécules) dans un milieu est régie par des 
mécanismes identiques. Autour de l’ion se crée en premier lieu la première sphère de 
solvatation. Celle-ci est constituée de molécules de solvant (en général orientées) qui 
sont très peu mobiles car elles créent des liaisons de faible énergie avec l’ion. Autour 
de cette première couche s’ajoute la deuxième sphère de solvatation. Elle contient des 
molécules de solvant qui ne sont pas liées directement à l’ion et qui subissent donc 
moins d’interactions. Ces molécules s’échangent facilement avec d’autres molécules 
« libres » contenues dans le reste de la solution. La présence de ces couches implique 
une densité plus importante des molécules de solvant autour de la molécule de soluté, 
par rapport à la densité de solvant dans le reste de la solution. Ce schéma est 
cependant le nombre de molécules impliquées, leur orientation et donc la taille des 
sphères primaires et secondaires sont variables en fonction des solutés, des solvants et 
des caractéristiques du système (P, T,…). 




 Cations : 
Les résultats de modélisation et les mesures [50], [51] montrent que la densité du 
solvant à proximité du cation reste élevée et la sphère primaire reste intacte. 
Cependant, pour des ions monovalents, la densité des molécules de solvant au-delà de 
la couche de solvatation primaire est beaucoup plus faible. Pour les cations divalents, 
la deuxième sphère de solvatation résiste aux hautes températures, même si elle n'est 
pas aussi visible qu’aux conditions ambiantes [52]. Par exemple, la densité locale des 
molécules d’eau autour des cations monovalents (Na+, K+ ) a été calculée dans l’eau 
supercritique et se trouve 9 à 20 fois plus importante que la densité dans le reste de la 
solution [53], [54]. 
 Anions : 
La simulation de la solvatation des anions montre que la sphère primaire est 
faiblement conservée [55] et l’énergie de solvatation devient fonction du diamètre de 
l’anion. Par exemple, les ions hydroxydes et chlorures présentent des énergies proches 
en eau supercritique, ce qui rend leurs constantes d’équilibre acido-basique quasi 
équivalentes et donc dans la gamme des acides faibles. La dissolution des sels dans 
l’eau ambiante est réalisée en solvatant séparément les anions et les cations. En eau 
supercritique, les sels sont solvatés en paire d’ions ou éventuellement sous forme de 
clusters (NaCl [56], LiCl [57], et ZnBr2 [58]). Ceci implique que les sels ne sont plus 
dissociés et qu’aux plus faibles masses volumiques, la distance séparant les molécules 
d’eau est néfaste pour maintenir la solvatation des sels, même sous forme de clusters. 
Dans ces conditions, la précipitation des sels ne peut pas être évitée. Le degré de 
dissociation augmente avec la densité et lorsque la concentration diminue [59]. 
 Effet structurant : 
Le fort effet structurant des ions peut prendre place dans l’explication de la 
dépendance du produit ionique en fonction de la température [60], [61]. Dans cette 
étude, la première sphère d’hydratation est relativement stable et les transferts de 
charges entre OH- et toutes les sphères de solvatation ont été calculées. Ces travaux 
ont montré que plus la température augmente, plus l’effet des sphères de solvatation 
(au-delà de la première) diminue. Les ions issus de la dissociation de l’eau sont alors 




moins fortement isolés par les sphères de solvatation et leur concentration « libre » 
diminue. En conséquence, le produit ionique de l’eau diminue. 
L’eau est non seulement un bon solvant, elle est également un bon réactif, grâce à ses 
propriétés physico-chimiques du point de vue macroscopique et microscopique. Une 
synthèse globale des différentes applications de l’eau supercritique sera présentée 
dans le chapitre suivant.  
1.2.3 Intérêts et applications de l’eau supercritique 
Les intérêts d’utiliser l’eau sous-supercritique comme milieu réactionnel sont résumés 
comme suit : 
 La miscibilité complète de l'eau supercritique et des gaz, ainsi que des 
composés organiques, permet de créer un milieu réactionnel homogène sans 
limites de transfert interphasique. De cette façon, la réaction devient très 
rapide et complète. En outre, l’eau supercritique est aussi un milieu réactionnel 
excellent pour les catalyseurs hétérogènes, car la vitesse de diffusion élevée 
évite les limitations de transfert de matière et la bonne solubilité empêche la 
formation de coke ou l'empoisonnement du catalyseur [62] ; 
 La constante diélectrique, ajustée par la température et la pression, permet 
d’influencer la vitesse des réactions chimiques. Une constante diélectrique 
élevée réduit l'énergie d'activation de la réaction avec une polarité de l’état de 
transition plus élevée que celle de l'état initial. De cette façon, en ajustant la 
constante diélectrique, la vitesse de réaction devient contrôlable [62] ; 
 La haute pression accélère la vitesse des réactions radicalaires des petites 
molécules mais réduit la vitesse dans le cas de grandes molécules à cause de 
l’effet de cage [62] ; 
 L'eau agit comme un catalyseur acide ou basique très efficace [63] ; 
 La chimie ionique peut être améliorée dans la zone de faible produit ionique 
en ajustant les propriétés de température et de pression [63] ; 
 Les réactions peuvent être auto-catalysées par des produits de réaction (par 
exemple : les complexes organométalliques) dans l’eau [63] ; 
La combinaison des propriétés de l’eau supercritique apporte des applications 
différentes qui sont présentées dans le Tableau 1-3: 




Application Propriétés exploitées 
Réaction chimique [64] Haute miscibilité pour le composé organique, 
Concentration d’H+ et OH- variable 
Oxydation de déchets [65] Haute miscibilité pour le composé organique et 
l’oxygène, vitesse de réaction 
Synthèses hydrothermales [66] Solubilités 
Réduction de masse de résines 
(déchets) radioactives [67] 
Haute miscibilité pour le composé organique et 
l’oxygène, vitesse de réaction, solubilité 
Conversion de biomasse [68] Haute miscibilité pour le composé organique 
Gazéification de biomasse [69] Haute miscibilité pour le composé organique 
Synthèse de nanoparticule [70] Faible solubilité des sels 
Tableau 1‐3 : Applications de l’eau supercritique. 
1.3 Procédés de gazéification en eau supercritique 
1.3.1 Introduction  
L’idée de la gazéification hydrothermale de la biomasse est basée sur les propriétés 
particulières de l’eau sous ou supercritique qui joue à la fois le rôle de solvant et de 
réactif. Sous des conditions opératoires autour et au-delà du point critique, le milieu 
réactionnel est homogène ; la biomasse est rapidement décomposée en petites 
molécules, puis est gazéifiée en gaz riche en H2, CO, CH4, CO2. En outre, la haute 
efficacité de la réaction chimique peut être obtenue dans le cas où le mélange de l’eau 
et des composés organiques est parfait, le processus n’étant pas limité par le transfert 
de matière. Le schéma bloc de la Figure 1-11 présente les principales étapes de la 





















Selon les conditions réactionnelles et le produit gazeux ciblé, les procédés peuvent 
être divisés en trois catégories pour la gazéification de la biomasse [71]. En 
représentant la biomasse avec la formule CxHyOz, les réactions suivantes sont mises 
en jeu : 
 Reformage en phase aqueuse (APR [16], [72], [73]), les composés initiaux de 
la biomasse (glucose, sorbitol, glycérol, méthanol et glycol) sont gazéifiés en 
hydrogène et dioxyde de carbone en présence d’un catalyseur hétérogène (Pt, 
Ni, Ru, Rh, Ir, Pd) aux alentours de 215-265°C.  
ܥ௫ܪ௬ ௭ܱ ՜ ܪଶ ൅ ܥܱଶ Équation 1‐5 
 Gazéification catalytique en eau sous-critique aux alentours de 350°C, dans la 
phase liquide, ou autour de 400°C, à l’état supercritique [16], [74]. La 
biomasse ou un composé organique est gazéifié principalement en méthane et 
dioxyde de carbone, en présence d’un catalyseur hétérogène. 
ܥ௫ܪ௬ ௭ܱ ՜ ܥܪସ ൅ ܥܱଶ Équation 1‐6 
 Gazéification en eau supercritique (SCWG) : la biomasse ou les composés 
organiques sont gazéifiés principalement en hydrogène et dioxyde de carbone 
avec ou sans catalyseur [15], [75]. Efficacité et sélectivité sont forcément 
dépendantes de la température. L’effet de la gazéification augmente avec la 
température. 
ܥ௫ܪ௬ ௭ܱ ՜ ܪଶ ൅ ܥܱଶ Équation 1‐7 
1.3.2 Influence des paramètres opératoires 
La gazéification de la biomasse est fortement influencée par les paramètres 
opératoires, tels que : la température, la pression, la concentration, le temps de séjour 
et le catalyseur. 
1.3.2.1 Concentration 
La concentration de la solution est un facteur important pour la gazéification de la 
biomasse. Lorsque la concentration est très élevée, la gazéification est moins efficace, 
même pour des temps de réaction longs. Ceci s’explique en particulier au travers des 
équilibres thermodynamiques comme le montre la Figure 1-12 (a) [76] et les résultats 
expérimentaux le confirment (Figure 1-12 (b)) [77]. 





Figure 1‐12 :  (a) Rendement de gaz à  l’équilibre en  fonction de  la  concentration de  la biomasse à 600°C et 
25 MPa [76] et (b) Gazéification du glucose en fonction de la concentration à 700°C et 30 MPa : rendement de 
gaz[78]. 
La Figure 1-12 (a) et la Figure 1-12 (b) montrent que les produits de gazéification 
contiennent principalement H2 et CO2 lorsque la concentration de la biomasse est 
faible, par contre le rendement de CH4 est élevé quand la teneur en biomasse est 
importante. De plus, la Figure 1-12 (b) indique aussi que l’efficacité de la 
gazéification est inversement proportionnelle à la concentration de biomasse. Ce 
phénomène peut provoquer la formation de charbons et de goudrons, obstruant le 
réacteur. Donc, la gazéification d’une biomasse à haute teneur est difficile à maîtriser. 
Selon les résultats d’Antal et al. [75], la haute température, la vitesse de chauffe 
élevée et l’utilisation de catalyseur permettent d’améliorer la gazéification de la 
biomasse fortement concentrée.  
1.3.2.2 Température 
La température montre un effet significatif sur la gazéification de biomasse en eau 
supercritique. Lu et al. [76] ont modélisé l’équilibre chimique de la biomasse (sciure 
de bois) sous les conditions hydrothermales en minimisant l'énergie libre de Gibbs. La 
Figure 1-13 (a) présente le rendement de gaz théoriquement obtenu à l’équilibre 
thermodynamique en fonction de la température (400-800°C) sous 25 MPa en 
utilisant une solution chargée à 5% en masse de biomasse. Les produits principaux 
sont H2, CH4, CO et CO2. À l’équilibre, le rendement de H2 et CO2 augmente avec 
l’augmentation de température, et celui de CH4 décroît rapidement. Le rendement en 
CO augmente, puis diminue lorsque la température augmente de 400 à 800°C. Le 
rendement maximal d’hydrogène atteint 88,623 mol kg-1 de biomasse sèche à 600°C. 
En conséquence, une température plus élevée n’est pas nécessaire pour la production 
d’hydrogène.  








Expérimentalement, les résultats suivent la tendance obtenue par le modèle, une 
température plus élevée accélère la réaction, augmente l’efficacité de gazéification et 
améliore la sélectivité de l’hydrogène. De plus, une élévation rapide de température 
permet d’améliorer la gazéification de biomasse. La Figure 1-13 (b) montre l’effet de 
la température sur la gazéification du glucose en eau supercritique [80]. Les résultats 
expérimentaux retracent correctement les données thermodynamiques du point de vue 
de la quantité d’hydrogène et du monoxyde de carbone. Par contre, la quantité de 
dioxyde de carbone augmente de manière plus importante et la quantité de méthane 
augmente alors que le modèle thermodynamique utilisé prévoit sa diminution. La 
modélisation et les expériences prouvent que la température a un effet significatif sur 
la gazéification de biomasse en eau supercritique. 
1.3.2.3 Pression 
L’influence de la pression est représentée à la Figure 1-14 en suivant la modélisation 
thermodynamique de l’équilibre proposée par Lu et al. [76] et selon les résultats 
expérimentaux à la Figure 1-15 [17]. La Figure 1-14 montre que la pression influence 
peu la composition du gaz dans la gamme étudiée entre 20 et 35 MPa, mais le 
rendement à la gazéification diminue légèrement avec la pression. L’hydrogène est le 
gaz formé en plus grande quantité molaire et sa part diminue légèrement. Le dioxyde 
de carbone reste en quantité à peu près constante mais elle est inférieure à la quantité 
d’hydrogène. La part de méthane augmente légèrement tandis que la quantité de 
monoxyde de carbone diminue et se trouve en très faible quantité en comparaison 
avec les autres gaz formés au cours de la gazéification. 









pression à 650°C :  (a)  rendement de gaz  (b) GE  (efficacité de gazéification) ; CE  (efficacité de  conversion du 
carbone) [17].  
La Figure 1-15 montre que le rendement d'hydrogène, l’efficacité de la gazéification 
(GE)4 et l’efficacité de la conversion de carbone (CE)5 ne sont pas monotones en 
fonction de la pression, lorsque la pression est proche de la pression critique. Mais le 
rendement en hydrogène, la GE et la CE augmentent un peu quand la pression 
augmente de 25 à 30 MPa. Les valeurs de carbone organique total (COT) dans la 
                                                 
4 GE est l’efficacité de la gazéification, GE = masse de gaz produit / masse de biomasse sèche initiale.  
5 CE est l’efficacité de la conversion de carbone, CE= masse de carbone dans le gaz produit / masse de 
carbone dans la biomasse sèche initiale. 




phase liquide augmentent avec la pression. Ceci implique que la haute pression 
favorise la formation de produits liquides. 
La pression a des effets complexes sur la gazéification de la biomasse en eau 
supercritique. Les propriétés de l’eau : masse volumique, constante diélectrique, 
produit ionique augmentent avec la pression à température constante. En 
conséquence, la vitesse de la réaction ionique croît tandis que celle de la réaction 
radicalaire décroît lorsque la pression augmente. Les deux types de réactions ont été 
présentés dans la partie 1.4.4.1. Pour la réaction ionique, la haute pression favorise la 
dissociation de l’eau, donc les concentrations de H+ ou de OH- augmentent. La 
présence de ces ions catalyse les réactions hétérolitiques, comme par exemple : 
l’hydrolyse de composés organiques. Par contre, pour la réaction radicalaire : la haute 
pression augmente relativement la masse volumique, la viscosité dynamique, la 
constante diélectrique et diminue la capacité de solvatation des composés organiques 
puisque le produit ionique de l’eau est plus important. La réaction radicalaire dans un 
solvant dépend essentiellement de la diffusion des substances ; un solvant de viscosité 
plus élevée limite la diffusion des solutés. Donc, la haute pression défavorise la 
décomposition de la biomasse par la réaction radicalaire.  
Puisque la pression influence l’équilibre entre réaction ionique et réaction radicalaire, 
il existe probablement une pression optimale donnant une prédominance du type des 
réactions souhaitées. De plus, il faut noter que la pression n’a pas un effet significatif 
pour la gazéification quantitative de biomasse. 
1.3.2.4 Régime d’écoulement (agitation et temps de séjour) 
A l’échelle du laboratoire, les réacteurs utilisés peuvent être divisés en quatre 
catégories : le réacteur batch non agité, le réacteur batch agité, le réacteur agité 
continu et le réacteur tubulaire continu. Le réacteur (parfaitement) agité assure 
l’homogénéité de la phase fluide. Ceci est très important pour les réactions de catalyse 
hétérogène. Différents types d’agitateurs sont employés en fonction du design du 
réacteur [81]. La littérature présente très peu d’analyses quantitatives portant sur 
l’influence de l’agitation sur la gazéification en eau supercritique. 
Pour les réacteurs tubulaires continus, le régime d’écoulement et le temps de séjour 
sont fonction du débit du fluide. La biomasse peut être rapidement décomposée en eau 
supercritique. Parfois, quelques secondes suffisent pour achever la gazéification. Lee 




et al. [82] montrent que les rendements des gaz sont presque constants à 700°C et sont 
indépendants du temps de séjour à partir 10,4 s, pour une solution 0,6 M de glucose, 
gazéifiée à 28 MPa (Figure 1-16).  
 
Figure 1‐16 : Rendement de gaz  lors de  la gazéification du glucose  (0.6 M) en  fonction du temps de séjour à 
700°C et 28 MPa [82]. 
La réaction du « water-gas shift » à cette température conduit à un rendement 
d’hydrogène élevé et un rendement de monoxyde de carbone faible. Pour la biomasse 
réelle (bois), Lu et al. [17] considèrent qu’un plus long temps de séjour est favorable à 
la gazéification. Dans ce cas, les rendements d’H2 et CH4 augmentent fortement 
lorsque le temps de séjour augmente de 9 à 46 s. Cependant, le rendement de CO 
diminue avec l’augmentation du temps de séjour. GE et CE augmentent aussi avec le 
temps de passage. 
1.3.2.5 Catalyseur 
L’utilisation d’un catalyseur (NaOH, K2CO3, Ni, Charbon actif…) permet : 
 D’abaisser la température de réaction ; 
 D’améliorer le rendement de la gazéification ; 
 De modifier la composition du gaz obtenu. 
Les mécanismes des réactions catalytiques sont présentés dans la partie 1.4.4.4. La 
comparaison de différents catalyseurs a été effectuée par Pei et al. [83] et est 
présentée à la Figure 1-17 et à la Figure 1-18 pour le cas de la gazéification des 
coques d'arachide. Elle a été conduite à 400°C, 22-24 MPa en utilisant différents 
catalyseurs : Raney-Ni, Ca(OH)2, Na2CO3, K2CO3, NaOH, KOH, LiOH et ZnCl2.  







La Figure 1-17 montre l’effet de l’activité des catalyseurs sur les taux de conversion. 
Elle indique qu’à basse température (400°C), les catalyseurs alcalins ont moins 
d’influence sur le taux de gazéification total (GE), sur la gazéification du carbone 
(GCE6) et sur la gazéification en hydrogène (GHE7) que le catalyseur Raney-Ni. Le 
catalyseur Raney-Ni influence plus significativement GE, GCE et GHE, qui augmentent 
respectivement de 54%, 34% et 86% par rapport à la réaction sans catalyseur. Parmi 
les catalyseurs alcalins, KOH, K2CO3, NaOH, Ca(OH)2 permettent d’augmenter le 




La Figure 1-18 montre que pour la gazéification sans catalyseur, la proportion d’H2 
est très faible par rapport aux proportions de CO et de CO2. Avec catalyseurs, la 
proportion d’H2 augmente alors que les proportions de CO et de CO2 diminuent 
                                                 
6 GCE : Efficacité de la gazéification de carbone, la définition est identique à CE. 
7 GHE : Efficacité de la gazéification d’hydrogène, GHE= masse d’atomes d’hydrogène dans le gaz 
















significativement. En comparant l’hydroxyde alcalin et le carbonate alcalin, la 
proportion de CO2 est plus élevée en utilisant le carbonate alcalin car la solution 
d’hydroxyde alcalin fixe plus aisément le CO2. Pour le catalyseur Raney-Ni, la 
proportion de CO est très faible (3,97%) et celle de CH4 (27,93%) est plus importante 
par rapport aux autres catalyseurs. Ce phénomène montre que le catalyseur Ni 
favorise la méthanation. 
En conclusion, les catalyseurs alcalins permettent d’accélérer la réaction, d’inhiber la 
formation de charbon, de promouvoir la réaction du « water gas shift » en favorisant 
la formation d’hydrogène. Les catalyseurs hétérogènes métalliques (par exemple : Ni, 
Pt, Ru,…) ont un effet significatif sur la gazéification de biomasse et la conversion de 
carbone et ils favorisent la production de méthane. C’est un bon choix pour la 
production de gaz combustible. Par contre, ils favorisent aussi la formation de 
charbon qui provoque le bouchage du réacteur.  
1.3.2.6 Oxydant  
La gazéification de biomasse en eau supercritique est une réaction endothermique, le 
processus nécessite une certaine quantité d’énergie pour déclencher la réaction 
chimique. En général, la chaleur est fournie au réacteur par apport de chaleur 
extérieure, mais l’efficacité du transfert de chaleur est faible à travers les parois des 
réacteurs utilisés. Donc, le chauffage rapide et la gazéification complète de la 
biomasse sont également difficiles à réaliser. La réaction d'oxydation (partielle) de la 
biomasse est une réaction exothermique. En conséquence, on peut utiliser l’oxydation 
d’une partie de la biomasse entrante pour fournir toute ou une partie de l’énergie 
nécessaire à la gazéification du reste de biomasse. Pour se faire, de l’oxygène ou 
d’autres oxydants (en quantité inférieure à la stœchiométrie) sont ajoutés et le système 
utilise la chaleur dégagée par la réaction rapide d'oxydation partielle. L’amélioration 
du transfert de chaleur dans le réacteur assure  un taux élevé de gazéification [84]. De 
plus, certains composés (i.e. le phénol…) sont très stables et difficiles à gazéifier en 
eau supercritique. Mais avec la réaction d’oxydation partielle, la gazéification est plus 
aisée. Les travaux de Watanabe et al. [85] montrent que la conversion de la lignine 
peut conduire à une bonne efficacité de gazéification, un bon rendement en hydrogène 
et une fraction moins importante de goudron utilisant l’oxydation partielle en eau 
supercritique. 






La Figure 1-19 [86] présente les résultats de la gazéification du glucose en utilisant 
l’oxydation partielle en eau supercritique (à 600°C, 25 MPa). Les auteurs montrent 
qu’avec une augmentation de la concentration d’oxydant (H2O2), l’efficacité de la 
gazéification, de la conversion de carbone et la fraction molaire de CO augmentent 
rapidement, mais la fraction molaire de H2 diminue. Le rendement d’H2 augmente 
d'abord, puis diminue avec l'augmentation de la concentration de l'oxydant H2O2. Le 
rendement d’H2 maximal est atteint lorsque la concentration de l'oxydant vaut 4,5% 
en masse. C’est à dire que la production d'hydrogène peut être augmentée avec une 
addition limitée d'oxydant.  
1.4 Nature des biomasses gazéifiées en eau supercritique 
La biomasse est composée d’un ensemble de molécules organiques et peut être 
schématiquement représentée par la formule CxHyOz. En fonction de son origine, la 
biomasse a une charge inorganique plus ou moins importante. Par la suite, seule la 
partie organique de la biomasse est prise en compte. La biomasse peut être de nature 
glucidique, cellulosique, lignocellulosique ou oléagineuse. Cette répartition dépend 
des molécules composant majoritairement celle-ci. Dans le domaine de la production 




de l'énergie, la biomasse est d’origine végétale ou animale (déchets forestiers, 
agricoles et résidus solides urbains). Généralement, la biomasse-énergie est de nature 
lignocellulosique, cependant la biomasse issue de filières agro-alimentaires met en jeu 
des glucides, des lipides et des protéines. 
La performance de la conversion de la biomasse en eau supercritique dépend de la 
composition de la biomasse. Nombre de composants organiques carbonifères sont 
gazéifiés. Les matières premières utilisées sont des molécules modèles de la biomasse 
et/ou des biomasses réelles.  
1.4.1 Biomasse modèle 
Les modèles de biomasse doivent comporter les mêmes groupes fonctionnels que les 
matières premières potentielles ou représenter un des produits de la dégradation de la 
biomasse. La biomasse étant souvent hétérogène, il est difficile d’étudier le 
mécanisme complet de conversion ; les expériences utilisant des molécules modèles 
permettent d’observer et d’identifier plus facilement le chemin réactionnel.  
Parmi les molécules modèle de la biomasse, le glucose est étudié le plus 
intensivement [82], [87], [88], [89], [122], car il est l’une des principales molécules 
présente dans les effluents sucrés et vinicoles et est également un produit de 
l’hydrolyse de la cellulose et des hémicelluloses (polymères du glucose) [90], [91], 
[92]. La cellulose est le composé principal des biomasses lignocellulosiques (le bois 
et les résidus vert). En effet, les biomasses lignocellulosiques sont constituées de 
cellulose (34-50%), des hémicelluloses (19-34%) et de lignine (11-30%) [93]. Une 
autre molécule modèle est le glycérol, produit par l’hydrolyse des différentes graisses 
ou par la réaction de transesterification des différents huiles conduisant au biodiesel 
[94]. Les structures moléculaires de la cellulose, du glucose (C6H12O6) et du glycérol 
(C3H8O3) sont représentées à la Figure 1-20.  
 
Figure  1‐20 :  Structure  des molécules  α‐Cellulose  (No.CAS :  9004‐34‐6),  D‐(+)‐Glucose  (No.CAS :  50‐99‐7)  et 
Glycérol(No.CAS : 56‐81‐5). 
D-(+)-Glucose Glycérol α- Cellulose 




Guo et al. [79] ont comparé les résultats de gazéification de la cellulose, du xylane 
(composant principal des hémicelluloses, (C5H8O5)n) et de la lignine (qui sont les trois 
polymères naturels du bois) à 462°C et 27,5 MPa. La comparaison montre que la 
cellulose est plus aisément gazéifiée que la lignine. Le xylane et la lignine conduisent 
à des quantités inférieures de gaz. Les rendements en H2, CH4 et CO2 sont supérieurs 
pour la gazéification de la cellulose par rapport à la gazéification du xylane et de la 
lignine. Parmi ces trois composants de la biomasse, la structure de la lignine est la 
plus complexe et stable, et pour cette raison plus difficile à gazéifier. En conséquence, 
la gazéification complète de la lignine est le verrou de la SCWG de la biomasse réelle. 
Le même résultat a été obtenu par Yoshida et al. [95]. Kruse et al. [71] ont aussi 
montré que les composés à haute teneur en hydrogène favorisent la formation de gaz. 
1.4.2 Biomasse réelle 
Des biomasses réelles ont été étudiées en SCWG comme par exemple, la sciure de 
bois par Yoshida et al. [95], Lin et al. [96], Schmieder et al. [97]. Elliott et al. [98], 
[99] ont gazéifié différentes biomasses réelles telles que le sorgho, le tournesol, la tige 
de maïs, le résidu de raisin, le déchet de pomme de terre, etc… dans l’eau à haute 
température. Les résultats ont montré que la réactivité ou la convertibilité dépendent 
de la composition de la matière première. Plus la teneur en cellulose est élevée, plus la 
réactivité est importante. En général, la cellulose réagit 2 à 3 fois plus vite que la 
lignine. La production de méthane à partir de cellulose est généralement supérieure à 
celle de la lignine en présence de catalyseur nickel, alors la lignine est moins réactive. 
La réactivité de la plupart des biomasses terrestres diminue lorsque la teneur en 
lignine augmente. La biomasse aquatique (algues) est une matière prometteuse pour la 
gazéification en eau supercritique [100], [101]. Chakinala et al. [100] ont montré que 
les micro-algues (Chlorella Vulgaris) permettent de produire des gaz riche en 
hydrocarbures légers et qu’il est plus facile de les gazéifier en eau supercritique par 
rapport aux biomasses lignocellulosiquess (Efficacité de la gazéification : 53% pour 
les micro-algues, 47% pour le bois). 
Les résidus d’industries alimentaires réagissent généralement plus lentement, mais la 
conversion est quasiment complète. La plus faible réactivité des biomasses traitées est 
apparemment due aux concentrations réduites en cellulose et glucides. Ces matières 
premières sont considérées comme un ensemble de matières lignocellulosiques 




complexes et de protéines, lesquelles sont apparemment moins réactives à cause de 
leurs structures aromatiques complexes et de la présence des hétéroatomes [63]. 
1.4.3 Schéma réactionnel 
La formation d’hydrogène à partir de la gazéification de biomasse en eau 
supercritique est un processus complexe, mais la conversion chimique totale peut être 
représentée par une réaction simplifiée [17] : 
ܥܪ௑ ௬ܱ ൅ ሺ2 െ ݕሻܪଶܱ ՜ ܥܱଶ ൅ ൫2 െ ݕ ൅ ݔ 2ൗ ൯ܪଶ Équation 1‐8 
Ici, x et y sont les ratios molaires élémentaires de H/C et O/C dans la biomasse. 
Le processus comprend des séries de réactions : hydrolyse, pyrolyse, isomérisation, 
déshydratation, condensation et reformage à la vapeur… Le chemin réactionnel global 
peut être résumé en deux étapes : 1. la décomposition de biomasse en molécules 
organiques plus petites et solubles ; 2. la gazéification des molécules organiques ainsi 
obtenues en gaz incondensables (H2, CO2, CO, CH4,…). 
Les chemins réactionnels de la gazéification de la biomasse dépendent de ses 
constituants principaux, par exemple : cellulose, lignine,… Leur décomposition 
conduit à des petites molécules qui peuvent accéder aux sites actifs du catalyseur 
hétérogène ou réagir avec le catalyseur homogène pendant la gazéification 
hydrothermale. Par exemple, la gazéification de cellulose peut être présentée de façon 
simple comme sur la Figure 1-21 [102] :  
 
Figure 1‐21 : Schéma simplifié de la gazéification de la cellulose [102]. 
D’abord, la cellulose est rapidement hydrolysée en oses (dépolymérisation 
hydrolytique), i.e. glucose et fructose. Puis, cette dépolymérisation hydrolytique est 
suivie par une réaction de décomposition pour former des aldéhydes et des acides à 




chaîne courte : acide acétique, acétaldéhyde. Cette réaction est en concurrence avec la 
déshydratation et la fermeture de cycle qui forme des dérivés des furfurals ou des 
phénols. L’aldéhyde et l’acide à chaîne courte se gazéifient en produits gazeux ciblés 
(principes détaillés à la partie 1.4.3.2). Les furfurals et autres composés aromatiques 
peuvent être décomposés en gaz sous des conditions de gazéification en eau 
supercritique ou être polymérisés en goudrons et charbons (principes détaillés à la 
partie 1.4.3.1). Le mécanisme de décomposition des composés organiques peut être 
expliqué par des réactions ioniques et radicalaires (principes détaillés à la partie 
1.4.4.1). Le mécanisme de gazéification peut être expliqué par le water-gas shift et la 
méthanation (principes détaillés à la partie 1.4.4.2 et la partie 1.4.4.3). 
1.4.3.1 Décomposition du glucose 
Après de nombreuses expériences dans le domaine de la gazéification de biomasse en 
eau supercritique, les composés clés ont été identifiés : ces intermédiaires sont 
représentatifs des différents chemins réactionnels. Un exemple de la décomposition de 
glucose est présenté dans cette partie. 
Le mécanisme de décomposition du glucose est complexe et il dépend des conditions 
opératoires employées. Cependant les différents auteurs s’accordent autour des 
principaux intermédiaires tels que les furfurals (5-HMF), des acides (acide acétique, 
acide lévulinique, acide formique,…) et aldéhydes (formaldéhyde, acétaldéhyde,…) 
(Figure 1-22) [66], [103], [104], [105], [106], [107], [108], [109], [110]. Chacun de ces 
3 composés représente un groupe de composés de structures similaires.  
Le 5-HMF peut être décomposé ensuite en petites molécules telles que des acides 
carboxyliques (acide acétique, formique, lévulinique), des aldéhydes (acétaldéhyde, 
formaldéhyde), des alcools (éthanol, méthanol) et des phénols [88], [105], [106], 
[108], [111]. La distribution des produits et le chemin réactionnel exact sont fonction 
de la température, de la pression, du temps de séjour, du catalyseur… Le furfural et le 
5-HMF sont des molécules avec d’importantes utilisations dans l’industrie de 
synthèse, le 5-HMF forme aussi les polyphénols, qui peuvent ensuite être pyrolysés en 
charbon (Figure 1-23).  












Les chemins réactionnels proposés n’aboutissent pas à la formation des gaz. Le 
paragraphe suivant s’intéresse à la gazéification des petites molécules obtenues à 
partir du glucose. 
1.4.3.2 Gazéification de petites molécules 
Les chaînes courtes d’acides et d’aldéhydes peuvent être efficacement reformées en 
CO2, CO, H2 et CH4 en utilisant des catalyseurs hétérogènes et/ou homogènes. Le 
principe de la réaction catalytique sera expliqué dans la partie 1.4.4. L’acide acétique, 
l’acide formique et le formaldéhyde peuvent se décarboxyler en CH4, CO2, CO et 
H2 selon les réactions suivantes : 
ܥܪ3ܥܱܱܪ՜ܥܱ2൅ܥܪ4 Équation 1‐9 
ܪܥܱܱܪ ՜ ܥܱଶ ൅ ܪଶ Équation 1‐10 
ܪܥܪܱ՜ܥܱ൅ܪ2 Équation 1‐11 
  
Les gaz formés peuvent réagir avec l’eau selon les réactions suivantes : 
Réaction du « water gas shift » : 
ܥܱ൅ܪ2ܱ՜ܥܱ2൅ܪ2 ∆ܩ ൌ െ28,5 ݇ܬ ݉݋݈ିଵ ሺ25°ܥሻ [112] Équation 1‐12 
Méthanation du CO2 
ܥܱ2൅4ܪ2՜ܥܪ4൅2ܪ2ܱ ∆ܩ ൌ െ139 ݇ܬ ݉݋݈ିଵ ሺ25°ܥሻ [113] Équation 1‐13 
Méthanation du CO 
ܥܱ൅3ܪ2՜ܥܪ4൅ܪ2ܱ ∆ܩ ൌ െ206 ݇ܬ ݉݋݈ିଵ ሺ25°ܥሻ [114] Équation 1‐14 
La réaction du « water gas shift » et la méthanation sont les clés de la gazéification de 
la biomasse en eau supercritique. En effet, ces réactions influencent la composition du 
gaz produit. La concurrence entre ces deux réactions peut être ajustée par la présence 
de catalyseur. 
1.4.4 Mécanisme réactionnel 
Les différents chemins réactionnels proposés à la partie précédente correspondent à 
l’étude bibliographique de l’ensemble des intermédiaires identifiés par les différents 
auteurs. Cependant, suivant les conditions opératoires, la nature et la quantité de ces 
intermédiaires sont variables. Cette partie s’intéresse à la détermination des 
intermédiaires clés selon les mécanismes réactionnels prédominants. 




1.4.4.1 Réaction ionique et réaction radicalaire 
A haute température et haute pression, la variabilité des propriétés de l’eau (constante 
diélectrique, produit ionique etc…) permet de conduire de nombreuses réactions 
différentes. En général, beaucoup de réactions catalysées par les protons et les ions 
hydroxyles, s’effectuent en eau à proximité du point critique sans ajouter d’acides ou 
de bases. Ceci est dû à une présence accrue d’ions H+ et OH- dans l’eau sous 
conditions hydrothermales. Dans ce cas, l’eau est non seulement le solvant, mais elle 
est aussi le catalyseur, grâce à son autodissociation, qui forme les protons et les ions 
hydroxyles favorisant ainsi la réaction ionique dans les conditions hydrothermales. 
Les mécanismes de réaction ionique peuvent consister en : l’autoprotolyse, la 
protonation, la déprotonation par l’ion HO-, la déshydratation, l’aldol-condensation…  
Un exemple de la décomposition du glycérol par réaction radicalaire [31] est détaillé à 
la Figure 1-24 :  
 
Figure 1‐24 : Mécanisme de la décomposition du glycérol par la réaction radicalaire [31]. 
La réaction radicalaire (Figure 1-24) [31] entre les composés organiques, sous haute 
température et haute pression, est une polymérisation. Initialement, les composés 
organiques se décomposent en différents radicaux libres (phase d’initiation), puis ils 
réagissent avec d’autres molécules ou radicaux et forment des nouvelles molécules 




et/ou radicaux pendant la phase de propagation. Les réactions mise en jeu peuvent être : 
la scission de liaison C-C, le transfert d’hydrogène, l’isomérisation de radical, l’addition 
de radical, la déshydratation de radical, la substitution de radical et la terminaison. 
Dans le domaine souscritique, à « basse » température (avant Tc), la réaction ionique 
est prédominante, parce que la constante diélectrique et le produit ionique sont plus 
élevés lorsque la température est inférieure à Tc. Dans ces conditions, 
l’autodissociation de l’eau est renforcée. Le mécanisme ionique dépend aussi de la 
masse volumique de l’eau. Pour une température de l’eau constante, une plus haute 
pression augmente la masse volumique et la constante diélectrique. Un exemple de la 
décomposition du glycérol par réaction ionique [31] est détaillé à la Figure 1-25 : 
 
Figure 1‐25 : Mécanisme de la décomposition du glycérol par la réaction ionique [31]. 
En revanche, dans le domaine supercritique la réaction radicalaire se déroule 
préférentiellement à haute température et « basse » pression (P>Pc), parce que ces 
conditions réduisent la masse volumique et le produit ionique et améliorent le pouvoir 
de solvatation des composés organiques. 
En général, la réaction ionique est favorisée à « basse » température et pour une 
densité élevée, dans le domaine sous-critique tandis que la réaction radicalaire 
prédomine dans le domaine supercritique à haute température et pour une faible masse 
volumique. 




1.4.4.2 Réaction du « Water gas shift » 
La réaction du « water gas shift » (Équation 1-12) est une réaction importante pour 
reformer les hydrocarbures et produire de l’hydrogène dans l’industrie. Cette réaction 
est aussi une étape importante pour la gazéification hydrothermale de la biomasse. La 
réaction du « water gas shift » peut être influencée par la température, la proportion 
des réactifs et le catalyseur. Comme cette réaction est endothermique, la haute 
température la favorise.  
Un des enjeux importants pour son déroulement est d’assurer la proportion optimale 
des réactifs, le ratio entre H2 et CO est d’environ 3/1 pour la synthèse du méthane. 
Pour la synthèse du méthanol, le ratio devient 2/1. Pour la synthèse de l’hydrogène, 
un excès d’eau est nécessaire et ce phénomène peut être traduit en pression partielle. 
C’est-à-dire une pression partielle d’eau élevée favorise la réaction du « water gas 
shift » dans la phase gazeuse. A haute température et à haute pression, la masse 
volumique du système est supérieure à la masse volumique d’un gaz. La pression 
partielle de l’eau dans cette phase sera donc supérieure à la pression partielle obtenue 
dans une phase gazeuse. En conséquence, plus la masse volumique de l’eau est 
élevée, plus la production d’hydrogène augmente sous les conditions hydrothermales. 
Mais Sato et al. [115] indiquent que pour une pression partielle d’eau inférieure à 30 
MPa, la cinétique n’est pas fonction de l’activité de l’eau et donc la masse volumique 
et la pression n’ont pas d’influence. Par conséquent, ils proposent une cinétique de 
premier ordre en fonction de la concentration de CO. 
La réaction du « water gas shift » peut être accélérée par l’addition de catalyseur. 
Conventionnellement, l’oxyde de fer et l'oxyde de chrome sont utilisés comme 
catalyseurs pour une gamme de température de 320 à 450°C tandis que l’oxyde de 
zinc et l’oxyde de cuivre agissent pour une gamme de température de 175 à 300°C. 
Parmi ces quatre catalyseurs, l’oxyde de zinc montre une bonne activité pour la 
gazéification du glucose et de la cellulose en eau supercritique, avec un rendement 
d’hydrogène multiplié par deux. 
Dans le domaine de la gazéification hydrothermale, les catalyseurs alcalins sont 
souvent utilisés pour promouvoir la réaction du « water gas shift » et augmenter la 
production d’hydrogène (grâce à la formation d’un complexe de formiate alcalin). En 
général, les composés, qui génèrent CO32-, HCO3- ou OH-, jouent un rôle de 




catalyseur pour la réaction du « water gas shift » [116]. Kruse et al. [117] ont étudié la 
SCWG du pyrocatéchol en présence de KOH. Ils ont montré qu’en ajoutant 5% en 
masse de KOH (500°C et 25 MPa), le CO dans le gaz synthétisé a quasiment disparu 
(CO% <0,01% en vol), alors que la concentration de CO obtenue sans catalyseur est 
de 44% en volume. Ils ont également montré que la concentration d’hydrogène est 3 
fois plus élevée que celle obtenue sans catalyseur. Ceci est dû à la réaction du « water 
gas shift » Des résultats similaires sont confirmés par Schmieder et al. [97]. Le 
principe d’action du catalyseur sera présenté dans la partie 1.4.4.4.  
1.4.4.3 Méthanation 
La réaction de méthanation consiste en la transformation du CO (Équation 1-13) et du 
CO2 (Équation 1-14) en méthane. La méthanation est en concurrence avec la réaction 
du “water-gaz shift ”. Elle favorise la formation de CH4. C’est un point positif pour la 
production de gaz synthétique, mais c’est aussi un point négatif pour la formation 
d’hydrogène parce qu’elle consomme l’hydrogène. Comme la méthanation est 
endothermique, la haute température la favorise. 
Le catalyseur métallique hétérogène permet d’accélérer la vitesse de la réaction de 
méthanation. La réaction entre CO, CO2 et H2 se situe sur le site actif à la surface du 
catalyseur métallique. Donc, cette réaction est influencée par l’état physique de la 
surface du catalyseur métallique hétérogène. Par exemple [118], la méthanation sur 
Ru/TiO2 et Ru/Al2O3 a la même énergie d’activation. Les deux catalyseurs ont une 
surface métallique similaire en ruthénium. Mais, l’activité du Ru/TiO2 est 15 fois 
supérieure à celle du Ru/Al2O3 de par la taille des particules de catalyseur (1,5 nm vs. 
2,5-3 nm). La catalyse hétérogène dépendant fortement du nombre de sites actifs sur 
la particule de catalyseur, la vitesse de la réaction est accélérée lorsque la surface 
spécifique (et donc le nombre de sites actifs) augmente. Les paramètres physiques du 
système (concentrations, P, T…) influencent le déroulement du processus de catalyse 
hétérogène, particulièrement dans les étapes du transport vers/à partir de la surface du 
catalyseur. 
1.4.4.4 Mécanisme de la réaction catalytique 
Dans le domaine de la gazéification en eau supercritique, le catalyseur doit limiter la 
formation de charbon et goudron et augmenter la proportion de l’hydrogène dans le 




gaz produit. Les catalyseurs peuvent être classés en trois groupes : charbon actif, 
métaux et sels alcalins.  
Groupe des métaux 
Dans le groupe des métaux, beaucoup de catalyseurs ont été testés. Les métaux de 
transition du groupe VIII dans le tableau périodique attirent plus l’attention. En effet, 
ils catalysent le reformage à la vapeur et la méthanation et ils sont connus comme 
catalyseur de l’hydrogénation. Le gaz produit est riche en méthane. Le principe de la 
réaction catalytique sur le métal peut être exprimé en utilisant le mécanisme de 
méthanation, l’exemple est donné en utilisant Ru/TiO2 [118] : 
ܥܱଶሺ௚ሻ ൅ כ ՞ ܥܱଶሺ௜ሻ Équation 1‐15 
ܪଶሺ௚ሻ ൅  2 כ ՞ 2ܪሺ௠ሻ Équation 1‐16 
ܥܱ2ሺ݅ሻ൅2ܪሺ݉ሻ՞ܪܥܱܱܪሺ݅ሻ൅ 2 * Équation 1‐17 
ܪܥܱܱܪሺ௜ሻ ൅ כ ՞ ܪሺ௦ሻା ൅ ܪܥܱ ሺܱ௦ሻି  Équation 1‐18 
ܪܥܱܱܪሺ௜ሻ ՞ ܥܱሺ௠ሻ ൅ ܪଶܱ Équation 1‐19 
ܥܱሺ௠ሻ ൅ 6ܪሺ௠ሻ ՜ ܥܪସ ൅ ܪଶܱ ൅ 7 כ Équation 1‐20 
ܤ݈݅ܽ݊: ܥܱଶ ൅ 4ܪଶ ՜ ܥܪସ ൅ 2ܪଶܱ  Équation 1‐21 
  
Où (e) représente la phase gazeuse extérieure et (m), (s), (i) et (*) désignent 
respectivement le métal, le support, un site d’adsorption non-spécifié et le site actif. 
Le dioxyde de carbone réagit avec les atomes d’hydrogène adsorbés sur les sites actifs 
du métal (par exemple : Ruthénium, un atome d’H par Ru) pour former l’acide 
formique adsorbé (Équation 1-17). Puis, l’acide formique se décompose en H+ et 
HCOO- sur le support (Équation 1-18) ou en CO(m) et H2O par la réaction du « water 
gas shift » inversée. Ensuite, les molécules de CO et les atomes de H, tous deux 
adsorbés sur le métal, forment le méthane selon plusieurs étapes (Équation 1-20). 
L’équation bilan est exprimée selon l’Équation 1-21.  
Sato et al. [119] ont étudié la SCWG des alkyl-phénols en présence de métaux 
Ru, Rh, Pt et Pd, à 400°C et 28,8 MPa. Leurs résultats ont montré qu’avec le Ru et le 
Rh, la production de gaz est importante et riche en méthane ; alors qu’avec le Pt et le 
Pd, la production de gaz est très faible, mais riche en hydrogène et pauvre en méthane. 
Ceci est en corrélation avec les résultats d’Elliott et al. [120] qui ont mené la 
gazéification hydrothermale de composés modèles phénoliques. Ils ont montré que les 




activités du Pt et du Pd sont très faibles pour la gazéification à 350°C, alors que celles 
de Ru et Rh sont bien plus intéressantes. En outre, leur publication récente [121] a 
démontré que l’Ir est également actif, mais l’Ag n’a pas d’influence visible sur la 
gazéification. D’autres chercheurs ont aussi montré que seul le Ni, le Ru, et le Rh sont 
réactifs sous conditions hydrothermales. Les autres métaux des groupes VIII, VIB, IB 
ou IIB ne sont pas actifs [99], [116]. Comme l’activité dépend des vitesses 
d’adsorption et de désorption, et que ces vitesses dépendent aussi de la température, 
du solvant, de la pression, etc… ceci signifie que les conditions opératoires n’ont pas 
les mêmes effets sur la réactivité des surfaces. 
Parmi les métaux du groupe VIII, le nickel est le métal le plus étudié car il présente un 
bon compromis entre sa réactivité et son prix. Elliot et al. [120], [121] ont testé les 
différentes formes de catalyseur à base de nickel à 350°C et entre 17 et 23 MPa dans 
un réacteur batch. Des produits riches en méthane ont été obtenus. Le même résultat a 
été obtenu par le groupe de Minowa [122] lors de l’étude de l’effet du catalyseur 
nickel sur la décomposition de la cellulose dans l’eau supercritique. Le nickel catalyse 
le reformage à la vapeur de produits aqueux et la réaction de méthanation.  
Azadi et al. [123] ont étudié comparativement l’activité et la durée de vie des 
catalyseurs de Nickel et de ruthénium. Du point de vue chimique, le ruthénium est un 
bon choix, mais il est très coûteux (12500 euros kg-1). 
Les catalyseurs métalliques sont des catalyseurs hétérogènes, ils posent donc des 
problèmes hydrauliques (bouchage du réacteur) mais aussi de la séparation et/ou 
régénération du milieu réactionnel. Pour les éviter, de nombreux chercheurs 
travaillent sur les catalyseurs homogènes tels que des sels alcalins. 
Groupe des alcalins 
En général, un composé alcalin tel que NaOH, KOH, Na2CO3, K2CO3 ou Ca(OH)2 est 
utilisé comme catalyseur homogène pour la gazéification en eau supercritique. Il 
permet de casser la liaison C-C [102] (décomposition) et d’accélérer la réaction du 
« water gas shift » (gazéification). 
La décomposition du bois en petites molécules (Liquéfaction) a été étudiée par 
Karagöz et al. [124] en présence de catalyseurs alcalins et en conditions souscritiques 
(280°C, temps de séjour : 15 min, concentration d’alcalin : 1 mol kg-1). L’ordre d’activité 




des catalyseurs pour la liquéfaction du bois a été : K2CO3> KOH > Na2CO3> NaOH. 
Le taux de conversion de la biomasse était beaucoup plus élevé en présence de sel 
alcalin que sans catalyseur (par exemple : 4% de résidu solide en utilisant le sel 
alcalin, 42% de résidu solide sans catalyseur). Mais, KOH et NaOH sont extrêmement 
corrosifs pour les alliages à base de Ni dans l’eau supercritique [26]. 
Le mécanisme proposé pour l’action des catalyseurs alcalins dans la gazéification est 
le suivant [88] : 
ܭ2ܥܱ3൅ܪ2ܱ՞ܭܪܥܱ3൅ܭܱܪ Équation 1‐22 





La réaction du « water gas shift » et la méthanation sont des réactions concurrentes. 
Les composés alcalins favorisent la réaction du « water gas shift » et inhibent la 
méthanation.  
Le composé Ca(OH)2 joue à la fois un rôle de catalyseur et d’adsorbant de CO2. Le 
CO2 formé au cours de la gazéification réagit pour former le CaCO3 [125]. La 
réaction du « water gas shift » est alors déplacée dans le sens direct par réduction de 
la concentration d’un des produits. 
ܥܱ2൅ܥܽሺܱܪሻ2՞ܥܽܥܱ3൅ܪ2ܱ Équation 1‐27 
La gazéification de biomasse en eau supercritique lors de l’addition de Ca(OH)2 peut 
être exprimée par l’équation suivante : 
ܥܪݔܱݕ൅ሺ1െݕሻܪ2ܱ൅ܥܽሺܱܪሻ2՞ܥܽܥܱ3൅ሺ2െݕ൅ݔ/2ሻܪ2 Équation 1‐28 
Cependant, les problèmes liés à la précipitation du carbonate de calcium ainsi formé 
doivent limiter son utilisation, au moins dans les procédés continus en eau 
supercritique.  
La Figure 1-26 [17] présente les résultats de gazéification de la cellulose du point de 
vue de la composition du gaz, avec différents catalyseurs alcalins dans un réacteur 




batch. La présence de K2CO3 catalyse la gazéification de la cellulose, en produisant 
un gaz plus riche en hydrogène.  
 
Figure  1‐26 :  Comparaison des  rendements  et des  sélectivités de phase  gazeuse pour  la  gazéification de  la 
cellulose avec différents catalyseurs alcalins [17]. 
En présence de Ca(OH)2, la quantité d’hydrogène est assez proche de celle obtenue 
avec K2CO3, cependant l’effet adsorbant du CO2 est démontré. Une quantité plus 
élevée d’hydrogène est obtenue et le CO2 est fixé en CaCO3 en utilisant le mélange de 
K2CO3 et Ca(OH)2 dans des proportions optimales (K2CO3/CaCO3 : 1/8) [17]. 
Les composés alcalins peuvent catalyser la gazéification de la plupart des types de 
biomasses, mais les résultats ne sont pas systématiquement positifs. En effet, Xu et al. 
[126] ont montré que Na2CO3 avait un effet négatif sur la gazéification du glycérol. 
Groupe du charbon actif 
Les catalyseurs à base de charbon sont étudiés principalement par le groupe de 
l’université d’Hawaii [75], [127]. Ils sont intéressants, car moins chers, stables dans 
l’eau supercritique et efficaces pour la formation d’hydrogène. Les différentes formes 
de charbon étudiées pour la gazéification de composés organiques (glycérol, 
glucose…) en eau supercritique comprennent : le charbon actif de noix de coco et 
celui de bois [127]. La conversion totale des substances organiques est obtenue à 
600°C et 34,6 MPa [127]. Pour des biomasses réelles (la sciure de bois, le mais…), 
une efficacité de la gazéification élevée (91-106%) est obtenue pour des températures 
plus élevées (650-715°C) [75]. Par contre, l’activité catalytique du charbon actif est 
réduite lors de la gazéification en eau supercritique à des températures plus basses 
[123]. Le gaz produit contient principalement de l’hydrogène et du dioxyde de 
carbone. Le rendement d’hydrogène peut atteindre plus de 100 g kg-1 de biomasse 
sèche.  





En utilisant les résultats des expériences publiés dans la littérature [75], [83], [120], 
[121], une comparaison qualitative au niveau de la capacité de gazéification et de la 
sélectivité du catalyseur est présentée dans le tableau suivant. Le nombre supérieur 
d’étoiles désigne les résultats les plus intéressants. Le choix du catalyseur peut être 
fonction du produit gazeux ciblé (voir Tableau 1-4). Mais comme énoncé 
précédemment, le réactif a aussi son importance et les résultats présentés dans ce 
tableau sont une synthèse des tendances obtenues avec différentes biomasses ou 
molécules modèles. 
Tableau 1‐4 : Comparaison de la sélectivité des différents catalyseurs [75], [83], [120], [121]. 
La réactivité et la sélectivité des catalyseurs utilisés sont importantes, mais leur état 
(solide ou en solution) conditionne aussi les réacteurs utilisés. La partie suivante va 
permettre d’aborder la gazéification en eau supercritique sous l’angle des procédés. 
Catalyseur Capacité de gazéification 
Sélectivité 
H2 CO CH4 CO2 
Sans 
catalyseur      
LiOH      
Na2CO3      
NaOH      
K2CO3      
KOH      
Ca(OH)2      
ZnCl2      
Raney-Ni      
Ru/C      
Pd/C      
C      
Avec le carbonate alcalin, la fraction de CO2 est plus élevée qu’avec l’hydroxyde alcalin, car le 
dernier absorbe le CO2 
Le catalyseur Raney-Ni favorise la formation de CH4. 




1.4.5 Réacteurs de gazéification en eau supercritique 
La gazéification de biomasse en eau supercritique a commencé en 1978 lorsque Antal 
présenta une méthode pour produire de l’hydrogène à partir de la transformation de la 
biomasse en milieu aqueux supercritique [128]. Jusqu’à maintenant, les recherches 
restent toujours à l’échelle du laboratoire (Equipes de recherche travaillant dans le 
domaine de la SCWG est présenté dans l’annexe 1). Les divers types de réacteurs 
utilisés dans le monde sont : le réacteur “Diamond Anvil Cell” [129], les Capillaires 
en quartz [78], le Réacteur tubulaire [129] etc... Le Tableau 1-5 résume quelques 
applications de SCWG réalisées dans le monde et les installations correspondantes.  
Description Localisation 
Capacité d’environ 100 L h-1  
Utilisé pour la gazéification en milieu supercritique de 
résidus de production vinicole, de paille… 
Forschungszentrum Karlsruhe (FzK), 
Allemagne [130] 
Capacité maximale de 30 L h-1 réacteur tubulaire Process Development Unit (PDU) 
Enschede/Twente, Pays-bas [131] 
Capacité maximale de 500 kg jour-1, (2,44  3,05 m) Pacific Northwest laboratory, USA [132] 
Réacteurs continus, petit volume  
Réacteur lit fluidisé (inox 316L), volume=1150 mL  Xi’an Jiaotong University, Chine [86] 
Réacteur tubulaire (Cr-Ni-Inox 1.4404), volume=220 mL  Hamburg Technical University, Allemagne [133] 
Réacteur piston volume= 140 mL  Universita degli studi di Napoli Federico II, 
Napoli, Italy [134] 
Réacteur tubulaire (inox 316L), volume=20 mL  McGill University, Canada [129] 
Réacteur tubulaire (Hastelloy C-2762), volume=20 mL  Korea advanced  institute of science and 
technology, Corée [82] 
Réacteur continu (inox 316L), capacité=3-5 g min-1   
Réacteur à parois transpirantes  
Tohoku University, Japon [87] 
Commissariat à l’énergie atomique, France [135] 
Réacteur continu (Inconel), volume 100 mL Institut de chimie de la matière condense de 
Bordeaux, France [136] 
Autoclaves batch utilisés pour examiner les rendements, 
les conditions du procédé, les formulations des 
catalyseurs, petit volume 
 
Pacific Northwest National Lab., USA [63] 
Université de Hiroshima, Japon [137] 
Tohoku University, Japon [104] 
Université de Twente, Pays-Bas 
McGill University, Canada [129] 
Université de Xi’an, Chine [80] 
Capillaires en quartz (en tant que microréacteurs batch) 
pour observer de visu les événements durant le 
chauffage et la mise en pression 
Université de Twente [78] 
Diamond Anvil Cell McGill University [129], CNRS Orléans [138]  
Tableau 1‐5 : Les études et installations principales réalisées dans le monde. 




Dans ce chapitre, des exemples de réacteurs et installations sont détaillées en séparant 
les procédés continus et discontinus. 
1.4.5.1 Procédés discontinus 
Dans cette partie, les autoclaves, le capillaire en quartz et le réacteur “Diamond Anvil 
Cell” seront présenté. 
Batch 
Des autoclaves sont largement utilisés dans tous les laboratoires pour étudier la 
gazéification en diverses conditions. La Figure 1-27 présente un exemple de procédé 
batch. L’autoclave est chauffé par une résistance électrique et est refroidi par l’eau de 
refroidissement. L’attente de l’état supercritique est assurée par le choix du couple V 
de liquide/T finale. Après le refroidissement, le gaz est échantillonné, l’autoclave 
descend, la phase liquide est prélevée [139]. 
 
Figure 1‐27 : Schéma de procédé discontinu (batch réacteur) [139]. 
La plupart des autoclaves sont en métal. Un des points faibles de ce type d’autoclave 
est la durée de chauffage (très) longue pour atteindre les conditions supercritiques. 
Alors, des réactions peuvent se dérouler pendant la phase de montée en température. 
De plus, la paroi du réacteur en métal peut jouer un rôle de catalyseur métallique (par 
exemple : Ni contenu dans l’inconel) favorisant certaines réactions [139]. 
Capillaires en quartz 
Le capillaire en quartz (Figure 1-28 [69]) est utilisé comme micro réacteur et permet 
d’observer visuellement les événements durant le chauffage et la mise en pression qui 
en résulte.  






La pression à l’intérieur du capillaire n’est pas mesurable. Elle est déduite de la 
température, du volume de réacteur et de la quantité d’échantillon. Pendant la 
réaction, le capillaire en quartz chargé en solution de réactant est placé et rapidement 
chauffé (5 s) dans un lit de sable fluidisé. Après la réaction, il est très rapidement 
refroidi et cassé pour récupérer et analyser les gaz synthétisés. Les avantages du 
capillaire en quartz [131] sont : 
 Peu ou pas d’effet catalytique des parois donc pas d’influence sur la 
cinétique ;  Les produits de réaction sont visibles (char, goudron) ; 
 L’expérience est facile à maîtriser ;  
 La manipulation ne présente pas de dangers particuliers (faible volume). 
Cellule en diamant 
La cellule en diamant (diamond anvil cell, DAC [140]) donne une autre opportunité 
pour visualiser complètement les phases pendant la réaction en eau supercritique. La 
micro-chambre de DAC (50 nL) présente une cavité disponible pour l’échantillon et 
est encadrée par les cellules en diamant (Figure 1-29).  
 
Figure 1‐29 : Schéma de Diamond Anvil Cell (DAC) [140]. 




L’étanchéité est réalisée grâce à la compression de deux enclumes opposées en 
diamant. La chambre est rapidement chauffée par deux micro-radiateurs électriques 
(30°C s-1). Elle peut aussi être très rapidement refroidie (30°C s-1) en coupant 
l’électricité (refroidissement naturel). Le système est adapté pour étudier le 
comportement des phases et la réaction chimique. 
Les réacteurs batchs ont donc des technologies variables qui dépendent des objectifs 
de l’étude. La visualisation des processus en eau supercritique est liée à la résistance 
des cellules en diamant ou en quartz aux attaques corrosives de l’eau. Ces systèmes ne 
permettent pas d’établir un changement d’échelle aisé en raison des propriétés de 
surface du réacteur qui ne peuvent pas être reproduites à grande échelle. 
L’augmentation du volume de ces réacteurs a un effet néfaste sur le temps de montée 
en température, lequel modifie la composition du système. 
1.4.5.2 Procédés continus 
En général, le procédé continu de SCWG comprend cinq compartiments fonctionnels 
(dans des successions parfois plus élaborées) (Figure 1-30) : 
 Alimentation et Pressurisation ; 
 Réaction ; 
 Séparation des solides ; 
 Récupération de chaleur ; 
















Récupération de chaleur 




Alimentation et Pressurisation 
L’alimentation du réacteur supercritique comprend deux courants : la solution de 
matière organique (déchet) et d’eau avec ou sans oxydant. Cette dernière solution, 
contenant si nécessaire l’oxygène, ou de l’eau oxygénée ou de l’air, est utilisée pour 
l’oxydation en eau supercritique ou pour l’oxydation d’une partie de la biomasse afin 
d’assurer la montée rapide en température. Les solutions peuvent être pompées à la 
pression désirée (>22,1 MPa) et préchauffées, par échange thermique avec l’effluent 
chaud sortant du réacteur, à la température cible (>374°C) [141].  
Réaction 
La réaction se produit dans le réacteur. Pour la SCWG (sans oxydant), le réacteur est 
équipé d’un système de chauffe afin de maintenir la température ; pour la SCWO 
(avec oxydant), la température peut être maintenue par le biais de la chaleur fournie 
par la réaction d’oxydation (exothermique).  
Le réacteur est conçu pour résister aux conditions opératoires sévères y compris en 
milieu très oxydant (les réacteurs les plus courants seront présentés dans l’annexe 2). 
Les principaux paramètres étudiés sont le type de biomasse, la température, le temps 
de réaction, la concentration de matière organique et d’oxydant et la pression [141]. 
Séparation des sels 
A cause de la faible solubilité des sels minéraux en conditions supercritiques, ces 
particules précipitent, entraînant des difficultés de fonctionnement : encrassement, 
bouchage… Pour les séparer du liquide, les méthodes conventionnelles, par exemple 
hydro cyclone ou filtration, permettent de récupérer des solides. La technologie de 
microfiltration est proposée pour obtenir un filtrat de très haute pureté [142]. 
Cependant, toutes ces méthodes à l’aval du réacteur ne peuvent traiter que les solides 
qui n’adhèrent pas aux parois du réacteur. Pour les solides collants, des réacteurs 
spéciaux ont été conçus, par exemple le “transpiring wall” réacteur où le système de 
prélèvement est implanté dans le réacteur [143] (voir l’annexe 2) [141]. 
Récupération de chaleur 
Pour l’effluent sortant du réacteur, il est possible de réutiliser sa chaleur pour 
préchauffer l’intrant à une certaine température (proche de la condition opératoire) en 




utilisant un échangeur. L’énergie thermique de l’effluent peut également générer de la 
vapeur pour d’autres utilisations ou pour produire l’électricité afin de recycler 
l’énergie consommée par le procédé [144], [145]. Une installation (HydroSolids® 
process) de traitement des déchets industriels en SCWO a été construite à Harlingen 
(Texas USA) [146]. Le taux de conversion est pratiquement total, la Demande 
Chimique en Oxygène (DCO) est réduite de 99,9%. Les résultats montrent que ce 
procédé est plus performant que les procédés biologiques, telle que la digestion 
aérobie, qui a besoin encore d’opérations post-traitement : de la déshydratation et de 
la purification finale des boues. L'effluent permet de générer des revenus de la vente 
de l'énergie sous forme d'eau chaude, de plus, le CO2 provenant du procédé peut 
servir à neutraliser l’effluent acide d’une unité de production [141]. 
Dépressurisation  
Le flux sortant du réacteur est à haute température (> 374°C) et haute pression (> 
22,1 MPa). Il doit être refroidi et détendu aux conditions normales, puis être séparé en 
phase liquide et phase gazeuse par flash, détentes étagées ou colonnes de distillation. 
Une simple détente peut réaliser la dépressurisation [141]. 
Réacteurs en continu 
Dans le domaine de la gazéification de biomasse en eau supercritique, le réacteur le 
plus largement utilisé est le réacteur tubulaire de construction simple. Mais il a des 
inconvénients non négligeables comme l’obstruction à cause de la précipitation des 
sels, la non homogénéité de la température à cause de points chauds provoqués par les 
réactions exothermiques. De plus, le problème de corrosion incontournable peut aussi 
endommager le réacteur. Donc, un grand nombre de réacteurs sont conçus afin de 
résoudre ces problèmes. Par exemple : le réacteur à écoulement inversé [147], le 
réacteur “Transpriring-wall” [148] et le réacteur tubulaire réversible [149] etc… Le 
point départ de conception de ces réacteurs est de minimiser la corrosion, d’empêcher 
le solide formé de coller aux parois et de re-dissoudre les sels précipités. Par exemple, 
le réacteur “Transpriring-wall” est conçu spécialement pour les déchets ayant une 
teneur élevée en sels. Il est constitué d’une chambre de réaction entourée d’une paroi 
poreuse, à travers laquelle est injectée l’eau pure. Ceci forme une couche qui protège 
la paroi du réacteur contre les agents corrosifs, la précipitation des sels et la haute 




température [141]. Afin de bien comprendre les principes de ces différents réacteurs, 
une description simplifiée est présentée dans l’annexe 2. 
1.4.5.3 Conclusion 
Les applications industrielles connues de l’eau supercritique concernent 
essentiellement l’oxydation. Elles peuvent assurer une oxydation pratiquement totale 
de la matière organique injectée avec la récupération de la chaleur ainsi dégagée. 
L’antériorité de cette technique par rapport à la gazéification peut expliquer son 
utilisation plus large. Les problèmes de corrosion et de précipitation des sels sont 
communs aux deux procédés. Les solutions mettant en jeu des parois localement plus 
froides pour limiter la précipitation des sels sont difficilement envisageables dans 
l’état actuel des procédés de gazéification mais devraient être examinées pour le 
développement de la technique. Il pourrait par exemple être envisagé le traitement 
simultané de deux solutions en conditions super et souscritiques (à pression identique) 
dans un réacteur double enveloppe, mais sans communication des flux.  
1.4.5.4 Contraintes 
Le procédé de gazéification en fluide supercritique de la biomasse très humide 
présente de nombreux avantages : les vitesses de réaction, les rendements, la 
séparation des gaz, la consommation énergétique réduite… Cependant, plusieurs 
contraintes liées aux propriétés physiques du réactant et aux conditions opératoires 
difficiles peuvent limiter l’industrialisation du procédé. Les contraintes concernent 
essentiellement la corrosion, la précipitation de sels, les hautes pressions et 
températures employées. 
Corrosion 
L’application de l’eau supercritique ou souscritique a été étudiée depuis les vingt 
dernières années. Elle a été utilisée dans différents domaines, par exemple : la 
gazéification ou la liquéfaction de biomasse, les synthèses chimiques, la formation 
des nanoparticules, l’oxydation des déchets et résidus bio et organiques… La 
corrosion mécanique et chimique se trouve augmentée dans les conditions extrêmes 
de ces applications : haute température, pression élevée, concentrations élevées en 
sels et/ou certaines espèces particulièrement agressives, pH etc…  
Afin de résoudre le problème de la corrosion, plusieurs solutions ont été proposées et 
résumées par Marrone et al. [150] : 




 Utilisation des matériaux ayant une résistance élevée à la corrosion 
En général, les alliages à base de Ni (Inconel  600, 625, 718, C-276) sont des 
matériaux de base pour la construction de procédés de SCWO grâce à leur bonne 
propriétés mécaniques et à leur résistance à la corrosion. Parmi les alliages de Ni, 
l’Inconel 625 est plus résistant aux conditions supercritiques, alors que l’Inconel C-276 
est plus résistant aux conditions sous-critiques.  
Les alliages d’acier inoxydable sont utilisés également dans le procédé de SCWO. Ils 
sont employés dans les cas où le fluide est mois agressif ou quand la durée de vie 
prévue du système est limité. En effet, la résistance mécanique et à la corrosion de 
l’acier inoxydable est plus faible que les alliages de Ni. 
Certains métaux nobles (par exemple : Au et Pt) ont une meilleure résistance à la 
corrosion que les alliages à base de Ni et d’acier inoxydable. Ils peuvent être utilisés 
aussi pour construire le procédé de SCWO. Mais, leurs applications sont limitées à 
cause de leur prix très élevés. Le Ti n’est pas recommandé pour des procédés où 
l’oxydant est très concentré, puisque le contact entre le titane et l’oxydant 
(particulièrement l’oxygène pur) peut provoquer des risques d’incendies.  
Les céramiques et les autres métaux (par exemple : acier inoxydable), étant peu 
coûteuses, sont utilisés comme matériaux de revêtement (liner) de réacteur.  
 Revêtement  
Ajouter un revêtement (par exemple : en métal ou en céramique) est un moyen 
efficace pour assurer la protection de la corrosion pour le procédé de SCWO. Le 
revêtement est conçu pour protéger le matériau structural principal (comme la paroi 
du réacteur) lorsque le matériau de structure n’a pas de résistance suffisante à la 
corrosion. La présence du matériau structural principal assure la tenue à la pression. 
La séparation des propriétés de résistance mécanique et de corrosion permet d’utiliser 
un grand nombre de matériaux ayant une bonne résistance à la corrosion mais une 
faible résistance mécanique et un coût élevé.  
 Optimisation des conditions opératoires 
L’optimisation des paramètres opératoires permet de mener le milieu réactionnel vers 
une région de corrosion moindre. Les travaux de Kritzer et al. [151] ont montré une 




variation de la vitesse de corrosion en fonction du positionnement du couple T et P ce 
qui définit les limites d’une « zone » de corrosion élevée. En dessous et au-dessus de 
ces limites, la corrosion générale est moins importante et indépendante de la pression. 
Par contre, entre ces limites, la corrosion dépend fortement de la pression. Par 
exemple, pour une pression de 24 MPa, l’intervalle de température générant une 
corrosion élevée est de 320-380°C. Cependant pour une pression de 38 MPa, 
l’intervalle de température favorable à une corrosion globale importante s’étend de 
320 à 450°C. Donc, pour limiter la corrosion dans les différents équipements 
composant le procédé de gazéification en eau supercritique, la température de ces 
appareils devrait être fixée au dessus de la température limite la plus haute, par 
exemple : 380°C pour 24 MPa. Ainsi la dissociation des acides, des sels et des bases 
en espèces corrosives pourra être moindre [136]. 
 Conception d’un nouveau réacteur 
La conception d’un nouveau réacteur permet d’empêcher les composés corrosifs 
d’approcher la paroi du réacteur. Par exemple, le réacteur “Transpriring-wall” dispose 
d’une paroi poreuse à travers laquelle l’eau pure est admise dans l’espace réactionnel 
en formant une couche de protection plus froide contre les agents corrosifs et limitant 
la précipitation des sels [152]. Les détails de conception du réacteur sont donnés à 
l’annexe 2. 
 Prétraitement d’alimentation 
Le prétraitement d’alimentation comprend : la pré-neutralisation, la réduction de la 
concentration du composé corrosif et l’élimination de la substance agressive. Par 
exemple : la pré-neutralisation implique typiquement l'addition d'une substance 
basique à l'alimentation ou à l'entrée du réacteur pour neutraliser les composées acides 
corrosifs qui se forment dans le réacteur. Alternativement, l'acide peut être ajouté à la 
matière première alcaline.  
Le milieu réactionnel en eau supercritique implique des conditions opératoires 
extrêmes. Pour contrôler le phénomène de corrosion, il faut combiner les différentes 
méthodes possibles (utilisation des matériaux résistant à la corrosion, optimisation des 
conditions opératoires, conception du réacteur…) afin d’adapter les conditions 




expérimentales des applications différentes (l’oxydation, la conversion… en eau 
supercritique). 
Précipitation des sels 
L’eau est réputée un bon solvant pour la majeure partie des sels inorganiques 
(100 g L-1) sous conditions normales (la partie 1.2.1.4), en concordance avec leur 
produit de solubilité et notamment la constante diélectrique de l’eau. Néanmoins, la 
solubilité de ces substances inorganiques diminue dramatiquement à l’approche du 
point critique (1-100 ppm). En conséquence, l’apparition des sels précipités entraîne 
des difficultés opératoires :  l’encrassement, le bouchage et la corrosion de 
l’équipement [153]. 
Afin de résoudre le problème de la précipitation des sels, plusieurs solutions ont été 
proposées et résumées par Bermejo et al. [141] : 
 L’augmentation de la pression, ainsi que de la densité de la phase 
supercritique permet d’augmenter, dans certaines limites, la solubilité de 
certains sels [154], [155]. Cependant, ces conditions augmentent la 
solubilisation de la couche d’oxyde protégeant les parois du réacteur et la 
corrosion est favorisée [156], [157] ;  
 L’augmentation du débit afin de mettre les particules en suspension pour 
éviter le dépôt des sels. Cette méthode est employée par Chematur dans ses 
installations commerciales [158] ; 
 L’utilisation des additifs dissous dans la solution d’alimentation. Deux types 
d’additifs sont employés. Le premier utilise des particules (silice…) qui jouent 
le rôle de phase mobile du lit fluidisé et présentent une grande surface 
spécifique disponible pour la précipitation des sels. Ces particules inertes sur 
lesquelles le sel se dépose sont entrainées avec le fluide dans le réacteur. 
Cependant, ces particules peuvent endommager l’équipement par la fréquence 
des chocs aux parois. L’autre type d’ajouts permet de modifier les propriétés 
du sel susceptible de précipiter en ajoutant un autre sel compatible avec le 
premier. En effet, ce mélange de sels fondus (saumures) présente alors une 
température de fusion plus basse que la température opératoire, ce qui évite 
alors la précipitation des sels [159] ; 




 L’introduction dans le réacteur d’une phase mobile « inerte » par rapport au 
processus où les sels précipités peuvent se fixer [160]. Cette méthode est 
adaptée pour le fonctionnement à courte durée (quelques heures) de réacteurs 
particuliers. Pour un fonctionnement à longue durée (échelle industrielle), elle 
est moins satisfaisante car elle n’élimine pas la totalité des sels précipités ; 
 La conception d’un nouveau réacteur où la précipitation des sels sur les parois 
peut être évitée. Celle-ci est correspond aux réacteurs dont les parois sont 
protégés comme expliqué partie 1.4.5.2 et annexe 2). 
Mais la meilleure solution pour éviter la précipitation des sels à l’intérieur du réacteur 
est de réduire directement les sels contenus dans la matière première en amont [26].  
1.5 Conclusions 
La production d’hydrogène par gazéification de la biomasse en eau supercritique est 
une méthode prometteuse dans les conditions du traitement de la biomasse à haute 
teneur en humidité. Les projets de recherche consacrés à cette voie sont relativement 
récents et les procédés proposés sont en cours de développement dans une phase pré 
industrielle. Le processus de gazéification dépend fortement des conditions 
opératoires : les gaz issus peuvent être riches en H2 ou CH4 en fonction du choix des 
paramètres opératoires (concentration, catalyseur, pression, température, temps séjour, 
agitation…). Pendant que la haute température favorise la gazéification, la pression 
n’a pas d’influence significative; les différents catalyseurs et l’oxydant permettent 
d’accélérer la réaction, de renforcer la sélectivité des gaz et de diminuer la formation 
de char.  
Parmi les objectifs des recherches en cours dans le domaine, on peut noter 
l’augmentation de la teneur de biomasse dans la charge, la prolongation de la vie des 
catalyseurs et l’augmentation du rendement en hydrogène.  
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2 Dispositifs expérimentaux et protocoles 
opératoires 
 
Dans ce chapitre sont décrits les dispositifs expérimentaux employés pour les études 
menées sur la gazéification en eau supercritique (SCWG) des modèles de biomasse 
utilisés, ainsi que les méthodes d’analyse des différentes phases obtenues.  
Les réactions de gazéification en eau super critique ont été réalisées dans trois 
réacteurs différents. Ces derniers se différencient par leur taille et leur mode de 
fonctionnement (batch ou continu). En mode discontinu, des mini-autoclaves de 5 mL 
et un grand autoclave de 500 mL ont été utilisés. En mode continu, une seule 
configuration de réacteur a été retenue, celle du réacteur parfaitement mélangé.  
Les outils d’analyse des phases liquides, solides et gazeuses sont aussi détaillés dans 
ce chapitre. Les résultats de ces analyses sont utilisés pour comparer l’efficacité de la 
gazéification, alors ce chapitre regroupe aussi les équations établies pour déterminer 
la performance du procédé. L’ensemble de ces équations sera utilisé par la suite dans 
les chapitres traitant des résultats expérimentaux. 
2.1 Les réacteurs 
La thématique de recherche dédiée aux procédés de valorisation de la biomasse par 
conversion en eau supercritique a commencé à être développée très récemment au 
centre RAPSODEE et les équipements n’ont été acquis que mi 2009. Avant cette date, 
aucun appareil ne permettait de gazéifier de la matière organique dans des conditions 
de température et de pression supercritiques : c’est-à-dire au delà du point critique de 
l’eau (P≥ 22,1 MPa, et T≥ 374°C). Avant de choisir le type de réacteur à implanter 
au laboratoire RAPSODEE, une étude bibliographique exhaustive des procédés 
envisageables a été réalisée. Dans le domaine de la recherche en eau supercritique à 
l’échelle du laboratoire, les réacteurs utilisés sont : l’autoclave batch, le microréacteur 
(capillaire en quartz, cellule en diamant), et des réacteurs continus… (voir détails des 




technologies dans le Chapitre 1.4.5 et annexe 2). Chacun de ces procédés présente des 
avantages et des inconvénients, qui sont regroupés de manière synthétique dans le 
Tableau 2-1 : 
Système Avantage Inconvénient 
Procédé discontinu -concentration de biomasse 
élevée  
-simple et robuste 
-volume faible 
-P=f (m biomasse, T, cat. X, etc.) 
-analyse hors ligne 
-mélange par la convection 
-durée d’expérience courte 
-effet catalytique des parois 
Microréacteur 
(capillaires en quartz ou 
Diamond Anvil Cell) 
 




-manipulation difficile (soudure etc.) 
-quantité d’échantillon très faible 
-analyse difficile 
-nuisance potentielle (explosion du tube 
capillaire) 
Procédé continu -durée d’expérience longue 
-P, T contrôlables 
-analyse en ligne 
-système continu 
-manipulation compliqué  
-perte de charge importante à cause du 
catalyseur hétérogène 
-alimentation en liquide obligatoire 
Tableau 2‐1 : Caractéristiques des réacteurs. 
D’après ces caractéristiques, le Centre RAPSODEE a choisi de s’équiper de mini-
autoclaves d’un volume de 5 mL chacun et d’un réacteur batch agité d’un volume de 
500 mL. Ces réacteurs constituent le point de départ de la recherche dans le domaine 
de gazéification de biomasse en eau supercritique au laboratoire. Les critères de 
sélection des équipements ont été : la simplicité, la robustesse, la maniabilité et la 
souplesse d'exploitation.  
Le réacteur de 500 mL permet d’atteindre une température de 500°C et une pression 
de 30 MPa. La pression et la température sont suivies en temps réel à l’intérieur de 
l’autoclave. De plus, ce réacteur a une vitesse maximale de montée en température de 
20°C min-1 et le contrôle de température est automatique. L’agitateur permet 
d’améliorer le transfert de chaleur et de matière.  
Les mini-autoclaves sont conçus pour atteindre au maximum une température de 
600°C et une pression de 30 MPa. Ils sont simples d’utilisation et moins coûteux. Par 
contre le suivi de la température et de la pression à l’intérieur de l’autoclave n’est pas 
possible. 




Ces autoclaves correspondent parfaitement aux critères de sélection d’équipement 
retenus. C’est pour cette raison que le procédé discontinu a été choisi par rapport à un 
procédé continu. 
Dans cette thèse, une seule configuration de réacteur continu a été utilisée : le réacteur 
parfaitement mélangé, développé par l’I.C.M.C.B de Bordeaux. Ce réacteur permettra 
d’étudier le passage du procédé à fonctionnement discontinu vers un fonctionnement 
continu. 
2.1.1 Mini autoclave 
Pour conduire les essais aux températures et pressions relativement élevées, 10 mini-
autoclaves identiques sont utilisés. Chaque mini-autoclave est un cylindre creux en 
inox (316Ti). La cavité intérieure représente un volume utile de 5mL. Le réacteur se 
compose de deux pièces : un « corps » et un « chapeau » qui sont vissés ensemble 
(Figure 2-1). Entre les deux parties, un joint en cuivre est utilisé pour assurer 
l’étanchéité à la pression. Chaque mini-autoclave dispose d’un trou percé dans le 
« chapeau » et situé au niveau du pas de vis. Sa localisation permet d’assurer 
l’étanchéité lorsque le réacteur est fermé et permet de libérer aisément le gaz lors de 
l’ouverture du réacteur. 
 
Figure 2‐1: Schéma d’un mini‐autoclave. 
Les expériences dans les mini-autoclaves comprennent plusieurs étapes : le 
remplissage du réacteur, la fermeture du réacteur, la mise en température, la réaction, 
le refroidissement, l’ouverture du réacteur et le prélèvement d’échantillons. 
Le remplissage du mini-autoclave se fait à l’aide d’une micropipette. La masse de 
solution est mesurée sur une balance analytique et dépend du couple température-
pression fixé pour mener la réaction (voir le Chapitre 2.1.1.1).  
Trou 




Une fois l’autoclave fermé, il est placé dans le système d’ouverture/fermeture (Figure 
2-2) qui le moule. Un inertage à l’azote est possible dans ce système par 
l’intermédiaire du trou présent sur le « chapeau ». Le serrage est effectué au moyen 
d’une clé dynamométrique d’un couple de 100 N m pour assurer la tenue à la 
 
Figure 2‐2 : Schéma du système de fermeture. 
Ensuite, les autoclaves fermés hermétiquement sont placés dans un four Nabertherm 
L5/11/P320 préchauffé à la température souhaitée (5 mini autoclaves ensemble). Les 
autoclaves sont à la fois chauffés par contact et par convection. La vitesse de montée 
en température dépend du nombre de mini-autoclaves placés dans le four, de la 
consigne de température, etc. Pendant la chauffe, le profil de température à l’intérieur 
du réacteur n’est pas le même que celui du four car il y a un retard dû au transfert de 
chaleur. La modélisation du transfert de chaleur dans un mini-autoclave a été réalisée 
en utilisant le logiciel COMSOL. Pour la modélisation, un autoclave pris initialement 
à température ambiante (25°C) a été placé dans le four préchauffé à 400°C. Le profil 
de température au sein de l’autoclave (au milieu) a été repéré au cours du temps en 
considérant que la température du four était fixe et égale à 400°C. La Figure 2-3 (a) 
montre le profil de montée en température à l’intérieur de l’autoclave en fonction du 
temps. L’intérieur de l’autoclave atteint 371°C (Tc) après environ 20 min, ce qui est 
plus lent que le temps nécessaire pour l’atteinte de la même température par l’enceinte 
du four (10 à 15 min, déterminé expérimentalement). La Figure 2-3 (b) montre la 
simulation avec COMSOL du champ de température dans l’autoclave à 400°C après 
35 min passées dans le four (après l’introduction). Un faible écart de température (< 
2°C) est constaté à l’intérieur du réacteur. Les mini-autoclaves permettent donc de 
travailler dans une ambiance de température relativement homogène si le temps de 
mise en contact de l’autoclave avec le four est suffisamment long. 







Pour les expérimentations qui seront présentées dans les chapitres suivants, le 
décompte du temps de réaction débutera une fois la température du four stabilisée. En 
tenant compte cependant des résultats de modélisation obtenus à la Figure 2-3, il 
apparaît que le décompte de ce temps de réaction démarrera alors que la température à 
l’intérieur de l’autoclave ne sera pas parfaitement homogène, et n’aura peut être pas 
atteint la température fixée. Le temps nécessaire à l’obtention de la température de 
réaction homogène dans les réacteurs est variable, il dépend du nombre d’autoclaves, 
de la quantité de matière, du couple T-P choisi… Il ne peut donc pas être comparable 
pour l’ensemble des expérimentations. Par soucis de comparaison, le temps de 
réaction utilisé dans l’ensemble des travaux sera donc comptabilisé lorsque la 
température du four sera stable à la température de réaction. Le temps de montée en 
température nécessaire à cette stabilisation sera mesuré et comparé pour un ensemble 
d’expériences. Si celui-ci est trop éloigné, la série ne sera pas prise en compte pour la 
comparaison des performances de la gazéification. 
A la fin de l’essai, les autoclaves sont placés sous la hotte pour être refroidis à l’air 
(courant forcé) jusqu’à la température ambiante. Un temps de refroidissement 
d’environ 20 min est nécessaire.  
Après le refroidissement, l’autoclave est placé dans le système de prélèvement afin 
d’être ouvert, de manière à séparer et recueillir les phases solide, liquide et gazeuse 
(voir le Chapitre 2.1.1.2). 
(a) (b) 




2.1.1.1 Méthode de calcul de la quantité de solution introduite 
Dans ces expériences, la température du four est contrôlée, ce qui n’est pas le cas de 
la pression à l’intérieur du réacteur. En effet, la pression sera estimée à travers la 
simulation du comportement de l’eau dans les conditions de l’expérience. Comme 
tout système batch, la montée en température pour un volume de solution fixé dans un 
réacteur de volume donné implique une augmentation de pression. De ce fait, le 
remplissage du mini-autoclave est une étape importante pour mener à bien ces 
expériences. C’est donc à partir de la masse volumique de la solution et des 
conditions de température et pression recherchées que le volume initial de solution est 
déterminé. La masse volumique des solutions de biomasse (ρsolution) doit être étalonnée 
au préalable, celle-ci étant légèrement différente de celle de l’eau pure (ρeau). Le 
rapport f (Équation 2-1) entre les deux masses volumiques à température (Tamb) et 
pression (Patm) normales est supposé constant quelles que soient les conditions 
opératoires. 
Grâce au logiciel ‘‘Water & Steam’’ fourni par Springer, à partir des conditions de 
température et de pression choisies pour l’expérience, la masse volumique de l’eau 
pure est obtenue. En utilisant le rapport de l’Équation 2-1, la masse volumique de la 
solution dans ces mêmes conditions est alors estimée. A partir du volume interne du 
mini-autoclave (Vinautoclave) de 5 mL et de la masse volumique, la masse totale du 
milieu réactif (msolution) est obtenue selon l’Équation 2-2. Le volume initial de solution 
(Vsolution) est alors estimé selon l’Équation 2-3. 
݉௦௢௟௨௧௜௢௡ ൌ ߩ௦௢௟௨௧௜௢௡ሺܶ, ܲሻ ൈ ௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘௜௡  Équation 2‐2 
௦ܸ௢௟௨௧௜௢௡ ൌ ݉௦௢௟௨௧௜௢௡ߩ௦௢௟௨௧௜௢௡ሺ ௔ܶ௠௕, ௔ܲ௧௠ሻ Équation 2‐3 
2.1.1.2 Système de prélèvement 
Pour analyser les produits gazeux, un système de prélèvement est conçu (Figure 2-4). 
Le principe général est de mesurer la surpression lors de l’ouverture de l’autoclave et 
connaissant le volume dans lequel le gaz s’est répandu, la quantité totale de moles de 
gaz peut être connue. Le volume du circuit (V0mini), défini entre la vanne A à la vanne 
C et en excluant le volume occupé par le mini-autoclave, dépend du manomètre 
Le volume total est de 16,71 mL dans le cas de l’utilisation du manomètre de 40 MPa 
݂ ൌ ߩ௦௢௟௨௧௜௢௡ሺ ௔ܶ௠௕, ௔ܲ௧௠ሻߩ௘௔௨ ሺ ௔ܶ௠௕ , ௔ܲ௧௠ሻ  Équation 2‐1 




(Baumer EN 837-1, utilisé uniquement pour les expériences portant sur SCWG de 
solutions de glycérol pur) et de 29,32 mL dans le cas de l’utilisation du manomètre de 
2,5 MPa (WIKA EN 837-1). Ces volumes ont été étalonnés par une pompe à piston 
(ISCO, SERIES D, Pump controller) en injectant de l’eau qui remplit l’espace entre 
les vannes A et C à une pression constante.  
Pour le prélèvement du gaz, l’autoclave à température ambiante est placé dans le 
système de serrage qui sera ensuite balayé par N2 à pression atmosphérique 
(PN2système≈Patm) et ensuite ouvert. Le dispositif étant isolé par des vannes, le gaz 
s’échappe par le trou (voir la Figure 2-1 à droite) perforé dans le «chapeau» de 
l'autoclave. Il génère une surpression Ps, mesurée à l’aide du manomètre. Le gaz 
libéré dans le système de prélèvement est balayé par un courant de N2 et recueilli dans 
un sac de prélèvement et analysé.  
 
Figure 2‐4 : Schéma du système de prélèvement. 
Le manomètre installé en amont de la vanne C mesure la surpression absolue du 
système (Ps) après l’ouverture de l’autoclave. Le nombre de mole de gaz produit est 
calculé en utilisant cette surpression et le volume du système (voir Équation 2-4 à 
Équation 2-8). Le volume du liquide (Vliqautoclave) est supposé constant avant et après 
la réaction étant donné que l’eau est en grand excès par rapport à la biomasse.  
݊ ൌ ݊௧௢௧௔௟௚௔௭ െ ݊௦௬௦௧è௠௘ேమ െ ݊௔௨௧௢௖௟௔௩௘ேమ  Équation 2‐4 
Avec : 
݊௧௢௧௔௟௚௔௭ ൌ
൫ ௠ܸ௜௡௜଴ ൅ ௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘௩௜ௗ௘ ൯ ൈ ሺ ௔ܲ௧௠ ൅ ௦ܲሻ
ܴ ൈ ܶ  Équation 2‐5 
݊௦௬௦௧è௠௘ேమ ൌ ௠ܸ௜௡௜
଴ ൈ ௦ܲ௬௦௧è௠௘ேమ













௩௜ௗ௘ ൈ ܺ௔௜௥ேమ ൈ ௔ܲ௧௠
ܴ ൈ ܶ  Équation 2‐7 
௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘௩௜ௗ௘ ൌ ௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘௜௡ െ ௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘௟௜௤ Équation 2‐8 
Où ௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘ ௩௜ௗ௘  est le volume vide à l’intérieur de l’autoclave 
Lors de l’ouverture, de la vapeur d’eau pourrait être retrouvée dans la phase gazeuse 
mais sa quantité n’est pas mesurable précisément en regard des faibles volumes utilisés. 
2.1.2 Le grand réacteur 
Le réacteur de 500 mL est utilisé essentiellement pour les études « paramétriques » : 
sélection du catalyseur, influence de la vitesse d’agitation, vitesse de chauffe… grâce 
à ses facilités instrumentales. Il apporte un changement d’échelle important par 
rapport aux mini-autoclaves (x100). 
Le réacteur est constitué d’un corps en inox et d’une chemise en Inconel 718 dans 
laquelle un bécher en inox (316Ti) est adapté pour certaines expérimentations. Le 
suivi de la température et de la pression est réalisé par des capteurs situés dans le 
milieu réactionnel. Les expérimentations démarrent après un inertage à l’azote et le 
réacteur est mis en légère surpression d’azote pour atteindre des vitesses élevées de 
montée en température. 
Le réacteur, de diamètre interne de 6,5 cm et de volume 500 mL, est équipé d’un 
agitateur à pâles (Figure 2-5). L’épaisseur du corps en inox (1 mm) permet d’assurer 
la tenue en pression lors des expérimentations. La chemise en inconel de 6 mm 
d’épaisseur permet de résister à la corrosion sous les conditions d’eau supercritique et 
sa faible épaisseur améliore le transfert thermique (la conductivité thermique de 316Ti 
à 500°C vaut 21,4 W m-1 K-1 et de l’Inconel 718 à 538°C vaut 19,4 W m-1 K-1). Les 
conditions opératoires peuvent atteindre au maximum 500°C et 30 MPa. Le chauffage 
est assuré par le collier chauffant disposé sur le corps de l’autoclave ainsi que des 
cannes chauffantes sur le couvercle. Le refroidissement est réalisé par injection d’air 
froid dans le corps de l’autoclave. La vitesse de montée en température peut atteindre 
20°C par minute. Cette installation est contrôlée par un coffret de commande qui 
permet de réguler et de relever la vitesse d’agitation, la température et la pression au 
cours de l’expérience. La puissance maximale délivrée par l’équipement est de 




2000 W pour le collier chauffant sur le corps et de 200 W pour les 4 cannes 
chauffantes sur le couvercle de l’autoclave. 
 
Figure 2‐5 : Schéma du système de prélèvement. 
Le volume réactionnel1 (V0grand) étalonné par la pompe à piston (ISCO, SERIES D)2 
est de 553 mL (annexe 4). Deux thermocouples du type K3 (INOX, TKA 120 HMP, 
Étalonnage des sondes voir l’annexe 5) sont positionnés respectivement dans la partie 
supérieure et inférieure du réacteur. Un capteur de pression est installé sur le 
couvercle du réacteur (annexe 6). La pression opératoire finale souhaitée est fixée en 
ajustant la masse de la solution en fonction de la température de réaction désirée. Ce 
réacteur est également équipé d’une entrée d’admission d’azote, d’une purge et d’une 
sortie refroidie pour les prélèvements.  
Lorsque le système est à température ambiante, la pression finale dans le réacteur est 
mesurée (PS). Puis les produits gazeux sont ensuite récupérés à la sortie de ce système 
dans un sac d’échantillonnage. Plus précisément, un collecteur de gaz est lié à la sortie 
de la purge, permettant de mesurer le volume du gaz produit à la fin du 
refroidissement lorsque le système est à température ambiante. Le collecteur de gaz 
est une enceinte cylindrique remplie d’eau vers laquelle le gaz est injecté. Le gaz étant 
                                                 
1 Le volume réactionnel est le volume de l’espace accessible par le gaz, la vapeur et l’eau supercritique. 
Il comprend le volume interne du réacteur, le volume mort de l’agitateur, le volume interne des tuyaux 
entre les vannes et le réacteur.  
2 La méthode d’étalonnage est détaillée annexe 4. 
3 Les thermocouples sont étalonnés par rapport à un thermocouple type S de référence certifié par 
COFRAC. Dans la gamme de température 400-500°C, l’incertitude moyenne du thermocouple du haut 
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plus léger et restant en surface de l’eau, le volume occupé dans le cylindre est 
directement déterminé à partir de la connaissance de la surface de la base du cylindre 
et de la hauteur du gaz. Une fois le gaz stocké dans le collecteur, il est pompé pour 
alimenter le sac d’échantillonnage.  
Pour calculer la quantité de matière produite par les réactions de gazéification, le 
volume d’azote introduit initialement doit être retranché du volume total de gaz 
obtenu. Après le balayage à l’azote et la mise en pression à température ambiante, la 
pression initiale Pini est relevée. Le nombre de moles de gaz produit en excluant 
l’azote est calculé en utilisant la surpression finale à température ambiante PS et le 
volume du système (voir Équation 2-9). Le volume de liquide est supposé constant 
avant et après la réaction car l’eau est en grand excès par rapport à la biomasse. 
݊ ൌ ൫ ௚ܸ௥௔௡ௗ
଴ െ ௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘௟௜௤ ൯ ൈ ௦ܲ െ ሺ ௚ܸ௥௔௡ௗ଴ െ ௔ܸ௨௧௢௖௟௔௩௘௟௜௤ ሻ ൈ ௜ܲ௡௜
ܴ ൈ ܶ  Équation 2‐9 
Pour les expériences réalisées avec un prélèvement au cours de la montée en 
température (étude de la variation de la concentration du glucose au Chapitre 3 et de 
celle du glycérol au Chapitre 4), le volume initial de solution a été sur estimé de 
manière à atteindre le couple de température et pression choisi. Lors des 
prélèvements, le volume de liquide prélevé est resté constant. Cependant, cette 
méthode ne garantie pas une exactitude du volume prélevé (notamment lorsque la 
température est élevée) mais elle permet d’obtenir une tendance concernant la 
variation de la concentration. 
2.1.3 Réacteur continu 
Le pilote développé par l’I.C.M.C.B. CNRS Bordeaux a été mis à disposition dans les 
laboratoires de l’institut pour étudier la gazéification dans un système à 
fonctionnement continu en état stationnaire et la comparer avec celle réalisée dans le 
procédé batch. Le schéma du procédé est illustré sur la Figure 2-6. Cette installation 
fonctionne en continu avec un débit maximal de 600 g h-1, la pression et la température 
peuvent atteindre 30 MPa et 500°C. Le volume de l’autoclave est de 100 mL [1]. 
Ce pilote est constitué de 5 parties décrites ci-dessous. 
 Alimentation de la solution : le système d’alimentation est constitué d’un 
récipient, d’une balance, d’une pompe et d’un moniteur de contrôle. La 
solution est alimentée vers le réacteur continu par l’intermédiaire d’une pompe 




haute pression à membrane pilotée par le logiciel Labview. Le débit massique 
est suivi par la variation de masse de la solution. 
 Préchauffage du flux d’alimentation : un préchauffeur installé en amont du 
réacteur permet d’augmenter la température du flux d’alimentation jusqu’à la 
valeur désirée. Ce préchauffeur, régulé en température, est constitué de 6 m de 
tube en inconel 625 de diamètre interne 1,6 mm et 3,2 mm de diamètre 
externe. Le temps de séjour est de 1,2 min (à 450°C, 25 MPa) pour un débit 
d’alimentation de 600 g h-1. 
 
Figure 2‐6 : Le schéma du procédé continu de l’I.C.M.C.B.. 
 Réacteur de gazéification hydrothermale : le réacteur parfaitement mélangé en 
Inconel 625 possède un diamètre interne de 3 cm et le volume total représente 
100 mL. La température et la pression maximales de ce dispositif peuvent 
atteindre 500°C et 30 MPa. La surface du réacteur est chauffée par un bouclier 
thermique composé d’enroulements chauffants et est calorifugée. Deux 
thermocouples permettent de suivre la température, l’un se trouve à l’intérieur 
du réacteur (en partie supérieure) et l’autre dans les enroulements chauffants. 
Le temps de séjour vaut environ 1,1 minutes pour un débit de 600 g h-1 à 
450°C et 25 MPa. 
 Refroidissement de l’effluent : un refroidisseur tubulaire, à tubes co-axiaux et à 
contre courant est installé à la sortie du réacteur. Il permet d’abaisser la 

























traverse le tube intérieur (en titane) et l’eau de refroidissement (entrée à 20°C 
et 0,35 MPa) circule à contre courant dans le tube extérieur (en cuivre). 
 Détente et séparation des phases : un détendeur manuel TESCOM est installé 
en aval du refroidisseur, il permet de détendre rapidement le flux sortant de la 
pression opératoire à la pression atmosphérique. Ce mélange liquide vapeur 
est ensuite séparé et la phase liquide est récupérée manuellement dans un 
flacon en verre afin d’être analysée. La phase gazeuse est récupérée, pour 
analyse, dans une poche d’échantillonnage de 1 L. La durée de remplissage est 
mesurée par un chronomètre afin de calculer le débit du flux gazeux aux 
conditions normales de température et pression. 
 Le fonctionnement du pilote est contrôlé par ordinateur à l’aide du logiciel 
« Labview ». Il assure aussi, l’enregistrement des paramètres opératoires : le 
débit d’alimentation, la pression dans l’installation et la température dans le 
préchauffeur et le réacteur. 
2.2 Indicateurs de la performance de la gazéification 
Les données expérimentales sont analysées, comparées et exploitées en termes de : 
 conversion du carbone en gaz et en liquide ; 
 taux de conversion du carbone en gaz i (Xi, avec i : CO2, CH4, C2H6…) ; 
 taux de conversion de l’hydrogène en H2 ; 
 pouvoir calorifique inférieur (PCI)4 et efficacité de l’énergie transformée ; 
 rendement du gaz i. 
Chacun de ces termes est explicité et les équations détaillées dans les paragraphes 
suivants. Ces indicateurs font références aux données expérimentales disponibles. 
2.2.1 Conversion du carbone ou distribution du carbone 
Initialement, le carbone introduit dans le réacteur est de nature organique. Le carbone 
peut être converti en gaz, en produits liquides ou en solide. Le carbone organique 
initial va donc être distribué entre ces trois phases. 
                                                 
4 PCI est une propriété des combustibles. Il s'agit de la quantité de chaleur dégagée par la combustion 
complète d'une unité de combustible, la vapeur d'eau étant supposée non condensée et la chaleur non 
récupérée. 




La conversion du carbone en gaz (XC) est alors calculée en ramenant la masse totale 
de carbone contenu dans les produits gazeux (de nature organique ou minérale) à la 
masse totale de carbone organique issu de la matière première (Équation 2-10).  
Le taux de conversion du carbone en gaz (XC) s’écrit :  
ࢄ࡯ ൌ ߑ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܥ ݀ܽ݊ݏ ݌ݎ݋݀ݑ݅ݐ ݃ܽݖ݁ݑݔ ݅݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܥ ݀ܽ݊ݏ ݈ܽ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁ ൈ 100% 
Équation 2‐10 
Le taux de conversion du carbone organique vers la phase liquide est séparée en deux 
notions. En effet, de la même manière que le carbone organique peut être converti en 
méthane (carbone organique) ou en CO2 (carbone inorganique) les molécules 
organiques peuvent être transformées en autres molécules organiques ou en CO2 
dissous sous la forme de carbonates. Tout d’abord le taux de conversion du carbone 
en carbone organique liquide (XCOT résiduel) est déterminée en représentant la part de 
carbone organique en fonction de la quantité initiale selon l’Équation 2-11 : 
ࢄ࡯ࡻࢀ ࢘é࢙࢏ࢊ࢛ࢋ࢒ൌ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܥܱܶ ݀ܽ݊ݏ ݈݁ ݈݅ݍݑ݅݀݁݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܥ ݀ܽ݊ݏ ݈ܽ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁ ൈ 100% 
Équation 2‐11 
Initialement, les solutions de biomasse modèle ne contiennent pas de carbone 
inorganique excepté si un ajout de catalyseur tel que K2CO3 a été réalisé. Ceci indique 
alors que la mesure du carbone inorganique en solution contient la quantité fournie 
initialement par le catalyseur. Le taux de conversion du carbone organique en carbone 
inorganique dans la phase liquide (XCI) est alors déterminée en retirant la part de 
carbone inorganique issue du catalyseur selon l’Équation 2-12 : 
ࢄ࡯ࡵൌ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ሺܥܫ௔௣௥è௦ ௟௔ ௥é௔௖௧௜௢௡ െ ܥܫ௔௩௔௡௧ ௟௔ ௥é௔௖௧௜௢௡ ሻ݀ܽ݊ݏ ݈݁ ݈݅ݍݑ݅݀݁݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܥ ݀ܽ݊ݏ ݈ܽ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁ ൈ 100% 
Équation 2‐12 
La part du carbone converti en solide ou en huile/goudron n’a pas pu être quantifiée 
expérimentalement. La part du carbone converti en gaz et en liquide permettra de 
déduire la part de carbone transformée vers les phases solides ou huile/goudron par 
différence avec la matière entrante. Ces trois paramètres seront généralement associés 
sous le terme de distribution du carbone. 
2.2.2 Taux de conversion du carbone en gaz i 
Le taux de conversion du carbone en gaz i (Xi) représente le taux de conversion du 
carbone organique en un gaz identifié contenant au moins un atome de carbone. Les 
outils d’analyse de la phase gaz permettent d’accéder aux taux de conversion pour les 




gaz suivants : CO2, CH4, C2H6... Le calcul du taux de conversion du carbone en 
dioxyde de carbone par exemple se calcule en divisant la masse de carbone 
correspondant au volume de CO2 produit par la masse de carbone organique 
initialement contenue dans la solution organique. 
ࢄ࢏ൌ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܥ ݀ܽ݊ݏ ݌ݎ݋݀ݑ݅ݐ ݃ܽݖ݁ݑݔ ݅݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܥ ݀ܽ݊ݏ ݈ܽ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁ ൈ 100% 
Équation 2‐13 
2.2.3 Taux de conversion de l’hydrogène 
Le taux de conversion de l’hydrogène (contenu dans la matière première organique) 
en dihydrogène (XH2) est aussi exprimé en pourcentage. Il est calculé de la même 
manière que le taux de conversion du carbone, cependant son utilisation doit se faire 
avec plus de précautions. En effet, alors que le carbone ne provient que de la matière 
organique entrante, l’hydrogène peut provenir quant à lui de l’eau qui est le solvant 
donc en grande quantité. Or le bilan de l’eau, en grand excès dans le système, ne peut 
pas être fait. Le taux de conversion peut malgré tout être exprimé en comparant la 
masse d’hydrogène contenue dans H2 à la masse d’hydrogène contenue dans la 
molécule organique initiale : 
ࢄࡴ૛ൌ ݈ܽ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܪ ݀ܽ݊ݏ ܪ2 ݈ܽ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܪ ݀ܽ݊ݏ ݈ܽ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁ ൈ 100% 
Équation 2‐14 
2.2.4 Pouvoir calorifique et énergie 
Le pouvoir calorifique inférieur (PCI)5 et l’efficacité d’énergie transformée (ηPCI) 
permettent de comparer et de justifier le potentiel de valorisation de la matière 
première. Dans cette thèse, le pouvoir calorifique inférieur est la somme des PCI des 
gaz générés ramenée à la quantité (masse ou nombre de mole) de matière première 
ajoutée. Son unité est le kcal mol-1 ou le kcal kg-1 selon la nature de la matière première.  
ࡼ࡯ࡵൌ Σܲܥܫ୧ ൈ ݊݋ܾ݉ݎ݁ ݀݁ ݉݋݈݁ ݀݁ ݃ܽݖ ݅݊݋ܾ݉ݎ݁ ݀݁ ݉݋݈݁ ݋ݑ ݉ܽݏݏ݁ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁  
Équation 2‐15 
L’efficacité énergétique transformée est le rapport entre la somme des PCI des gaz 
générés et le PCI de la matière première. 
ࣁࡼ࡯ࡵൌ Σܲܥܫ௜ ൈ ݊݋ܾ݉ݎ݁ ݀݁ ݉݋݈݁ ݀݁ ݃ܽݖ ݅ܲܥܫ௕௜௢௠௔௦௦௘ ൈ ݊݋ܾ݉ݎ݁ ݀݁ ݉݋݈݁ ݋ݑ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁ 
Équation 2‐16 
                                                 
5 Le PCI est une propriété des combustibles. Il s'agit de la quantité de chaleur dégagée par la 
combustion complète d'une unité de combustible, la vapeur d'eau étant supposée non condensée et la 
chaleur non récupérée. 




2.2.5 Rendement en gaz i 
Le rendement en gaz i correspond au rapport entre le nombre de mole de gaz généré et 
le nombre de mole (ou la masse) de matière première. 
ࢅ࢏ൌ ݊݋ܾ݉ݎ݁ ݀݁ ݉݋݈݁ ݀݁ ݃ܽݖ ݅݊݋ܾ݉ݎ݁ ݀݁ ݉݋݈݁ ݋ݑ ݉ܽݏݏ݁ ݀݁ ܾ݅݋݉ܽݏݏ݁ 
Équation 2‐17 
Ce paramètre permet de comparer la capacité de la biomasse considérée à produire un 
gaz spécifiquement en fonction des conditions opératoires sélectionnées. 
2.3 Les méthodes d’analyses 
Huit méthodes d’analyses sont utilisées pour caractériser les phases obtenues : la 
chromatographie gazeuse (CPG), la chromatographie liquide haute performance 
(HPLC), le COT mètre (COT), le diffractomètre à rayons X (DRX), l’analyseur 
élémentaire, l’ICP (inductively couple plasma-optical emission spectrometer, ICP-




Le schéma bloc (Figure 2-7) montre les différentes étapes du protocole d’analyse. 
L’ICP-OES permet de déterminer les métaux (par exemple Fe, K…) ; l’analyseur 
élémentaire mesure la quantité de C, H, N, S, O ; le COT mètre mesure le carbone 
organique total ; la CPG détermine la composition de la phase gazeuse et liquide. 




















DRX identifie la composition de la phase solide ; l’ATG permet de mesurer la perte 
de masse d'un échantillon en fonction de la température. La RMN est utilisée 
uniquement dans le cas de la quantification du glycérol. 
Une description plus détaillée de chaque méthode est présentée dans les paragraphes 
suivants. 
2.3.1 Le Carbone Organique Total (COT) 
Le carbone organique total d’une solution est un paramètre global de la composition, 
obtenu en soustrayant la part de carbone inorganique à la mesure de carbone total 
(Figure 2-8).  
 
Figure 2‐8 : Composition du carbone total. 
Le COT-mètre Shimadzu COT-5050 est utilisé pour mesurer ces deux paramètres (CI, 
CT) et en déduire le carbone organique total (COT) dans la phase liquide. Pour un 
composé organique (CxHyOz), le COT de la solution est obtenu selon le calcul 
présenté à l’Équation 2-18. 
ܥܱܶ ൌ ݔ ൈ ܯ௖ ൈ ሾܥ௫ܪ௬ ௭ܱሿ Équation 2‐18 
où: Mc, masse atomique du carbone en g mol-1 ; [CxHyOz], la concentration en mol L-
1, et le COT en g de carbone par L de solution. 
Le principe de l’appareillage est de convertir complètement les atomes de carbone 
présents dans la substance organique en CO2, afin de doser ce gaz. Pour mesurer le 
Carbone Total, l’échantillon est injecté dans le four chauffé à 720°C par une seringue 
(le volume d’injection et la concentration de solution peuvent être ajustés pour 
respecter la gamme de mesure). L’échantillon est instantanément évaporé et le C 
oxydé en CO2 sous un flux d’air pur (250 mL min-1) en présence d’un catalyseur en 
Pt. Puis, la quantité de CO2 est mesurée par spectroscopie IR à la sortie du four. 
Carbone Total   (CT)
Carbone Inorganique   (CI)
Carbone Organique Total (COT)
Carbone Organique Purgeable 
(Volatil)  (COP) 
Carbone Organique Non 
Purgeable   (CONP) 




La mesure de carbone inorganique est effectuée lors d’une nouvelle injection dans un 
bain d’acide phosphorique à 30% où a lieu la réaction de neutralisation (Équation 
2-19) : 
ܥܱଷ ሺ௔௤.ሻଶି ൅ 2ܪሺ௔௤.ሻା ՜ ܥܱଶሺ௚ሻ ൅ ܪଶܱ Équation 2‐19 
La solution est soumise à un bullage à l’air synthétique (qualité 5). Le carbone 
inorganique dissous dans la solution (CO32-, HCO3-, H2CO3) est libéré sous forme de 
CO2 qui est dosé par spectroscopie IR. La différence entre CT et CI donne la valeur du 
COT. 
La méthode est présentée dans le Tableau 2-2 : 
 [TC] [IC] 
Unit  mg L-1 mg L-1 
No. of Inj 3/4 2/3 
No of Washes 2 2 
SD Max 0,1 0,1 
CV Max  2,0% 2,0% 
Acid Add 0,0% 0,0% 
Sparge Time 0 sec 0 sec 
Auto Dil 1 1 
Inj Vol 50 uL 100 uL 
Multiple Inj No No 
At. Correct. InjVol/DiFkt. Yes Yes 
Use blank Area No No 
UV Oxid Vol 0,0 mL 0,0 mL 
Min. integration time 0 sec 0 sec 
Max. integration time 290 sec 210 sec 
Cal. Curve1 TC-1000 ppm-new.cal IC-100 ppm-new.cal 
Cal. Curve2 None None 
Cal. Curve3 None None 
Tableau 2‐2 : Méthode d’analyse du COT. 
Les valeurs de carbone organique total contenu dans la phase liquide en début et en 
fin d’expérience permettent d’évaluer le taux de conversion du carbone organique de 
la phase liquide vers la phase gazeuse, donc l’efficacité de la gazéification.  
Le bilan carbone pourrait être établi par la détermination de la quantité de carbone en 
phase gaz (procédure analytique décrite plus loin) et en phase solide/huileuse 




(goudron). Malheureusement le prélèvement reproductible et fiable de la phase solide 
et des goudrons n’a pas pu être fait dans les expérimentations en mini-autoclaves.  
2.3.2 Chromatographie en phase gazeuse (CPG) 
Les compositions de la phase gazeuse et de la phase liquide sont déterminées à l’aide 
de la chromatographie en phase gazeuse. La technique de chromatographie permet de 
séparer, identifier et quantifier des constituants d'un mélange. Le principe repose sur 
l'équilibre de concentrations des composés présents entre deux phases en contact : la 
phase stationnaire (emprisonnée dans la colonne) et la phase mobile qui se déplace. 
La séparation est basée sur l'entraînement différentiel des constituants présents dans la 
colonne. Ces derniers la parcourent avec des temps proportionnels à leurs propriétés 
intrinsèques (taille, structure...) et à leur affinité avec la phase stationnaire (polarité 
...). A leur arrivée en bout de colonne, le détecteur mesure en continu la quantité de 
chacun des constituants du mélange. 
2.3.2.1 Analyse du gaz 
Pour les expériences effectuées au centre RAPSODEE, les échantillons sont analysées 
par un Micro GC-Agilent 3000 ; pour celles à l’I.C.M.C.B, les produits gazeux sont 
analysés par un Micro GC-CP 4900 et un GC Star 3600 CX. 
 Micro GC-CP 4900 : l’appareil est pourvu de deux colonnes permettant la 
séparation de gaz différents collectés dans un sac d’échantillonnage (Pré-
colonne : Ploraplot Q module 1m, Colonne : Molsieve SA plot). Chaque 
colonne est reliée à un TCD. L’argon est utilisé comme gaz vecteur. Les 
caractéristiques des colonnes et les paramètres qui sont utilisés sont regroupés 
dans le Tableau 2-3 [2] : 
Colonne Pré-colonne Tamis moléculaire Injecteur 
Gaz vecteur Ar Ar Aucun 
T de repos (°C) 70 70 65 
T d’analyse (°C) 70 70 65 
T de conditionnement (°C) 180 180 110 
P de repos (MPa) 0,152 0,152 Aucun 
P d’analyse (MPa) 0,152 0,152 Aucun 
P de conditionnement (MPa) 0,152 0,152 Aucun 
Gaz détectés aucun H2, O2, N2, CH4 et CO Aucun 
Tableau 2‐3 : Caractéristiques des colonnes et paramètres utilisés. 




 Micro GC- Agilent 3000 : L’appareil est équipé de 4 modules d’analyse. 
Chaque module est constitué d’un injecteur, d’une colonne, d’un système de 
contrôle des débits, et d’un détecteur à thermo conductivité (TCD). Il est 
capable d’effectuer des analyses en quelques secondes.  
Les gaz «classiquement» détectés sont : 
 module A (voie 1) : H2, CH4 et CO ; 
 module B (voie 2) : CO2, C2H2, C2H4 et C2H6 ; 
 module C (voie 3) : C3H8 ; 
 module D (voie 4) : C6H6 peut être quantifié. 
La configuration et la méthode d’analyse par le micro GC Agilent 3000 sont 
présentées dans le Tableau 2-4 : 
Configuration du CPG 3000 
Configuration du CPG 3000 module A module B module C module D 
Type d'injecteur Rétrobalayage Rétrobalayage Rétrobalayage Volume fixe 
Gaz vecteur Argon Hélium Hélium Hélium 
Type de colonne Tamis moléculaire Plot U Alumine OV-1 
Type de détecteur TCD TCD TCD TCD 
Type d'injecteur Chauffé Chauffé Chauffé Chauffé 
Consignes du CPG 3000 
 module A module B module C module D 
T de l'entrée échantillon (°C) 110 110 110 110 
T d'injecteur (°C)  100 70   70 70 
T de la colonne (°C) 110 70   70 70 
Temps d'échantillonnage (s) 10 10 10 10 
Temps d'injection (ms) 20 15 20 20 
Durée d'analyse (s) 150 150 150 150 
Temps post analyse (s) 0 0 0 0 
Temps de stabilisation de la P (s) 10 10 10 10 
P de la colonne (MPa) 0,275 0,172 0,172 0,2 
P post analyse (MPa) 0,275 0,172 0,172 0,2 
Filament du détecteur Activé(e) Activé(e) Activé(e) Activé(e) 
Sensibilité du détecteur Haut Haut Haut Haut 
Fréquence d'acq. du détecteur (Hz) 50 50 50 50 
Décalage de ligne de base (mV) 0 0 0 0 
Temps de rétro balayage (s) 8,0 7,0 4,0 n/a 
Tableau 2‐4 : Configuration et méthode d’analyse de GC‐ Agilent 3000. 




 GC Star 3600 CX : l’appareil permet d’analyser l’ensemble des gaz sauf 
l’hydrogène [2]. Il est muni de deux détecteurs : un TCD (pour les gaz 
permanents) et un détecteur à ionisation de flamme FID (pour les 
hydrocarbures légers), mais seul le détecteur FID est utilisé dans cette étude. 
L’ordinateur de contrôle présente donc deux voies de lecture de spectres 
rendant compte des signaux des deux détecteurs. Deux colonnes sont reliées 
en série au détecteur FID : une colonne (« carbowax ») pour séparer les 
composés polaires, et une colonne “DB1” sert à séparer les hydrocarbures. 
L’appareil est connecté à trois lignes gazeuses nécessaires à son bon 
fonctionnement : 
 une ligne d’hélium : c’est le gaz vecteur faisant office de phase mobile ; 
 une ligne d’hydrogène permettant d’alimenter la flamme du détecteur 
FID ; 
 une ligne d’air comprimé alimentant aussi la flamme du détecteur FID. 
2.3.2.2 Analyse du liquide 
Les échantillons liquides issus de la dégradation de glycérol sont analysés par un GC 
Agilent 6890N couplé à un détecteur FID. Une colonne HP-INNOWAX (30 m, 
0,32 mm, 0,50 µm) est utilisée afin de séparer les composés polaires. Les paramètres 


































40 mL min-1 
450 mL min-1 
Tableau 2‐5 : Paramètres pour l’analyse de l’échantillon liquide (Agilent 6890N). 




Les substances sont dosées par la méthode de l’étalonnage interne. La Figure 2-9 et la 
Figure 2-10 présentent les chromatogrammes avec la méthode de l’étalonnage interne 





2.3.3 Chromatographie en phase liquide à haute performance (HPLC) 
La chromatographie en phase liquide à haute performance (HPLC), est une technique 
de séparation analytique qui s’effectue en fonction de l’équilibre des interactions de 
polarité entre la phase mobile (éluant), la phase stationnaire (la colonne) et la 
molécule. La quantification s’effectue par le détecteur (spectroscopie d’absorption, 
ampérométrique…) après la sortie de la colonne. 
Les échantillons liquides issus de la SCWG du glucose sont analysés par une HPLC 





5. allylalcohol  
6. Butanol (E.I.) 
7. Hydroxyacetone 
8. Dyméthylformamide (E.I.) 
9. 1,2-Propandiol 











2. 2, propanol 
3. 1, propanol 








PA 1 (30 m, 0,32 mm, 0,50 µm) est utilisée afin de séparer les composés. Les 
paramètres sont énoncés dans le Tableau 2-6 : 
INJECTEUR  
Température 









200mmol NaOH  
carbopac PA 1 
carbopac PA 1 
Tableau 2‐6 : Paramètres pour l’analyse des échantillons liquides lors de la gazéification du glucose (DIONEX 
ICS‐3000). 
2.3.4 Résonnance Magnétique Nucléaire (RMN) 
La RMN-1H (Bruker Avance 500 MHz, logiciel TopSpin, méthode impulsionnelle, 
INSA Toulouse) a été réalisée pour déterminer la concentration en glycérol. Le 
principe de cette technique repose sur l’application d’un champ magnétique intense et 
uniforme qui oriente le moment magnétique de spin du proton (un vecteur). L’énergie 
du noyau dans ce champ est égale à la projection du vecteur du moment magnétique 
de spin sur l’axe du vecteur du champ magnétique. Si les sens des vecteurs sont 
identiques, le niveau d’énergie correspondra à l’état de spin +½ et si les sens sont 
opposés, le spin sera -½. Cependant, la sonde mesure l’aimantation macroscopique 
induite par la quantité de noyaux dont le vecteur est orienté dans le sens ou pas du 
champ. Le nombre d’impulsions et le temps de relaxation sont des paramètres 
essentiels pour séparer les réponses des noyaux. L’environnement électronique du 
noyau influence la valeur du champ magnétique réellement reçue par le proton car 
tous les électrons jouent un rôle d’écran. La réponse à cette excitation lors de la 
relaxation induit un signal qui, traité par transformée de Fourier, est reporté en 
intensité et déplacement chimique. Un proton a une abondance naturelle de plus de 
99,9% ce qui présente une différence de population statistiquement élevée pour 
chaque type de noyau et de spin. Ceci influence alors l’intensité de la réponse qui peut 
être exploitée du point de vue de la quantification. Le déplacement chimique est 
fonction de la constante d’écran électronique induite par les électrons environnants et 
de la configuration chimique de la molécule. En ce sens, la RMN permet d’accéder à 
des informations structurales des molécules. 




Avec cette technique, il est donc possible d’identifier précisément la molécule de 
glycérol et de la quantifier. Cependant, les seuils de détection sont relativement élevés 
de l’ordre de 10 mmol L-1 et la précision de la mesure est de l’ordre de 1%. La 
quantification a été réalisée en atténuant le signal des protons de l’eau par ajout d’eau 
deutérée et en utilisant un étalon interne (acide triméthylsilyl propanoïque, TSPd4). 
Les analyses ont donc été réalisées sur des solutions contenant 500 µL de solution 
étalon (contenant du TSPd4 à 2,43 mg L-1 dans l’eau deutérée) et 100 µL d’échantillon 
(solution aqueuse de glycérol contenant plus ou moins d’intermédiaires). La Figure 
2-11 présente un spectre obtenu avec une solution de glycérol en présence de 
catalyseur. Chaque proton de la molécule n’étant pas isolé, un couplage de spin entre 
les protons apparaît ce qui conduit à des multiplets. Des règles de couplage indiquent 
si les pics sont des doublets, triplets… L’étalon interne n’est pas représenté sur cette 
figure, son déplacement chimique se situe à 0 ppm. Les pics obtenus correspondent 
aux différentes interactions entre les noyaux. Sans entrer dans l’analyse complète et 
détaillée du spectre, les quatre doublets obtenus entre des valeurs de déplacement de 
chimique de 3,52 et 3,59 ppm correspondent aux protons du CH2. Le multiplet de 
déplacement chimique centré à 3,78 ppm correspond au proton du fragment CH 
central. Les hydrogènes portés par les fonctions alcool ne sont pas représentés et ont 
un déplacement chimique de 4,8 ppm. L’intégration des pics est réalisée pour chaque 
zone, alors les multiplets du fragment CH représentent un atome d’hydrogène pendant 








2.3.5 Analyseur élémentaire 
Un analyseur élémentaire (Thermo NA 2100) est utilisé pour déterminer la 
composition élémentaire de la phase solide. Il est capable de déterminer la fraction 
massique de C, N, H, S et O. L’analyseur est constitué d’un injecteur, des fours de 
combustion et de réduction, des adsorbeurs, des effluents, d’une colonne de séparation 
chromatographique et d’un catharomètre TCD.  
Le principe de l’appareillage se base sur la combustion de la phase solide dans un 
tube à 1050°C sous un courant d'hélium et d'oxygène. Le produit de la combustion 
passe à travers un tube à réduction rempli de cuivre à 450°C. Ce passage permet la 
rétention de l'oxygène et la réduction des oxydes d'azote en azote. Les trois molécules 
ainsi obtenues sont séparées dans une colonne remplie de gel de silice. Le CO2, H2O 
et le N2 sont entrainés par l'hélium à travers un catharomètre qui les quantifie 
séquentiellement (N2, CO2, H2O). Un logiciel intégré assure le pilotage et le 
traitement des signaux détectés au pont TCD. 
L’analyseur élémentaire fonctionne en plaçant l’échantillon dans une nacelle et en 
l’injectant simultanément avec de l’oxygène dans un tube de combustion. Après une 
combustion à 1800°C, les produits gazeux entrent dans un tube d’oxydation 
complémentaire pour transformer le CO en CO2 sur des catalyseurs (WO3). Ensuite, 
les gaz entrent dans le tube de réduction pour piéger les halogènes, l’oxygène en 
excès et réduire le NO2 en N2. Les gaz (N2, CO2, H2O, SO2) présents dans l’hélium 
sont séparés par une colonne de GC et détectés par un TCD. La méthode analytique 
est présentée dans le Tableau 2-7 : 
Paramètre CHNS Oxygène 
P ‘‘Carrier’’ (Kpa) 200 200 
Débit He ‘‘Mesure’’ (mL min-1.) 120-140 120-140 
T du four oxydation en quartz (°C) 1020  
T du four oxydation en métal (°C) 900  
T du four de réduction (°C) 750  
T du four de pyrolyse (°C)  1070 
Sample start (sec) AS128 :14 AS200 :17 0 
Sample stop (sec) 35 35 
Volume boucles O2 (mL) 10  
P O2 (Kpa) 50  
Débit de purge des injecteurs AS200 (mL min-1) 40 40 
Débit de purge des injecteurs AS128 (mL min-1) 50-70 50-70 
Oxy Off (sec) 60  
Prise d’essai pour des produits organiques (mg) 1-3 1-5 
Prise d’essai pour des sols peu carbonatés (mg) 5-30  
Tableau 2‐7 : Méthode analytique de l’analyseur élémentaire. 




2.3.6 ICP-OES (Inductively couple plasma-optical emission spectrometry) 
La détermination de traces métalliques dans l’effluent est effectuée par un 
spectromètre ICP JOBIN YVON-ULTIMA 2°. Un spectromètre ICP est constitué 
d’un système d’introduction d’échantillons, d’une torche à plasma, d’un générateur à 
haute fréquence, d’un équipement optique de transfert, d’un spectromètre et d’une 
interface informatique. La solution est nébulisée et pulvérisée dans la flamme de 
plasma d’argon (à la température de 6000-8000°C) décomposant les composés de la 
solution en des atomes et des ions. La flamme de plasma amène les atomes et les ions 
dans un état excité, puis, au cours de la transition à l’état non excité, les éléments 
émettent de la lumière qui est ensuite résolue par un spectromètre. Les éléments sont 
détectés par un tube photomultiplicateur selon la longueur d’onde spécifique 
élémentaire de la lumière émise. La quantification de la concentration est réalisée en 
mesurant les intensités correspondantes [3]. 
2.3.7 Diffractométrie de rayon X (DRX) 
Un diffractomètre de rayons X (PANalytical X'Pert MPD diffractometer) est utilisé 
pour identifier la composition des dépôts de cristaux sur les parois de réacteur. 
Chaque phase cristallisée présente un diffractogramme unique, car les positions des 
raies dépendent des dimensions de la maille élémentaire et les intensités des raies 
dépendent de l’arrangement des atomes dans le cristal selon la loi de Bragg. Par 
conséquent, chaque substance ou phase peut être identifiée en comparant son 
diffractogramme à des références répertoriées [4]. Si un solide est amorphe, ceci 
indique que les atomes qui le constituent ne sont pas organisés selon une maille 
cristalline et donc qu’il n’existe pas de paramètre de maille caractéristique. Les 
matériaux amorphes diffractent les rayons X selon toutes les directions et sans 
respecter de paramètre de maille. Il n’y a pas de direction privilégiée pour laquelle 
l’intensité est élevée et donc il n’y a pas de raies caractéristiques. 
2.3.8 Analyse thermogravimétrique (ATG) 
L'analyse thermogravimétrique (ATG, Analyseur SETARAM TGA DSC111), est une 
technique d'analyse thermique qui consiste à mesurer la perte de masse d'un 
échantillon en fonction de la température. Il est composé d'une enceinte étanche 
thermostatée permettant de contrôler l'atmosphère de l'échantillon, d'un four 
permettant de contrôler la température, d'un module de pesée (microbalance), d'un 
thermocouple pour mesurer la température et d'un ordinateur permettant de contrôler 




l'ensemble et d'enregistrer les données. Le Tableau 2-8 montre les cycles et les 
procédures d’analyse ATG pour la solution et le solide. 
Les analyses de la solution de glycérol utilisent l’azote comme atmosphère avec une 
rampe de température allant de 30°C jusqu’à 320°C. La vitesse de montée en 
température est fixée à 1°C min-1. 
Les analyses du solide utilisent l’azote comme atmosphère avec une rampe de 
température de 30°C à 800°C à la 5°C min-1. 
Cycle et procédure : 
Tare + isotherme de 120 s. à 30°C 
Tare + rampe de 30°C à 320°C à 1°C min-1 
Refroidissement jusqu’à 30°C 
Isotherme de 1200 s. à 30°C 
 
Ambiance : azote 
Creuset : aluminium 
 
Tare + isotherme de 600 s. à 30°C 
Tare + rampe de 30°C à 800°C à 5°C min-1 
Refroidissement jusqu’à 30°C 
Isotherme de 1200 s. à 30°C 
 
Ambiance : azote 




Les dispositifs expérimentaux employés pour les études menées sur la gazéification 
en eau supercritique (SCWG), ainsi que les méthodes d’analyse des différentes phases 
obtenues sont décrits dans ce chapitre.  
Des mini-autoclaves de 5 mL, un grand autoclave de 500 mL et un réacteur continu 
sont utilisés afin de réaliser les réactions de gazéification en eau supercritique.  
Les mini-autoclaves sont conçus pour atteindre au maximum une température de 































contre, le suivi de la température et de la pression à l’intérieur de l’autoclave n’est pas 
possible. 
Le réacteur de 500 mL permet d’atteindre une température de 500°C et une pression 
de 30 MPa. La pression et la température sont suivies en temps réel à l’intérieur de 
l’autoclave. De plus, ce réacteur a une vitesse maximale de montée en température de 
20°C min-1 et le contrôle de la température est automatique. L’agitateur permet 
d’améliorer le transfert de chaleur et de matière.  
Dans cette thèse, une seule configuration de réacteur continu a été utilisée : le réacteur 
parfaitement mélangé, développé par l’I.C.M.C.B de Bordeaux. Ce réacteur permet 
d’étudier le passage du procédé à fonctionnement discontinu vers un fonctionnement 
continu. 
Les outils d’analyse des phases liquides, solides et gazeuses, sont décrit dans ce 
chapitre. Un protocole d’analyse a été proposé. L’ICP permet de déterminer les 
concentrations en métaux (par exemple Fe, K…) ; l’analyseur élémentaire mesure la 
quantité de C, H, N, S, O ; le COT mètre mesure le carbone organique total ; la CPG 
sert à déterminer la composition de la phase gazeuse et de quelques composés dans la 
phase liquide. L’HPLC mesure la concentration de certaines substances dans la phase 
liquide ; la DRX identifie les cristaux présents dans la phase solide ; l’ATG permet de 
mesurer la perte de masse d'un échantillon en fonction de la température. La RMN est 
utilisée uniquement dans le cas de la quantification du glycérol. 
Les résultats de ces analyses sont utilisés pour comparer la performance du procédé, 
les données expérimentales sont analysées, comparées et exploitées en termes de : 
conversion du carbone en gaz et en liquide ; taux de conversion du carbone en gaz i 
(Xi, avec i : CO2, CH4, C2H6…) ; taux de conversion de l’hydrogène en H2 ; pouvoir 
calorifique inférieur (PCI) et efficacité énergétique transformée (η) et enfin de 
rendement du gaz i (Yi). L’ensemble de ces équations sera utilisé par la suite dans les 
chapitres traitant des résultats expérimentaux. 
Dans les chapitres suivants, les résultats des études menées sur la gazéification en eau 
supercritique (SCWG) des modèles de biomasse utilisés seront présentés. 
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3 Production d’hydrogène à partir de solutions 
synthétiques de molécules modèles dans un 
équipement batch 
 
La biomasse est composée d’un mélange complexe et variable d’espèces minérales et 
organiques en fonction de ses origines etc... Parmi les grandes classes de 
macromolécules organiques on note la cellulose, les hémicellulosese et la lignine. La 
dépolymérisation de la biomasse cellulosique par différents procédés, notamment par 
l’action de l’eau supercritique, conduit au monomère de celle-ci, le glucose. Pour 
cette raison, le glucose est une molécule modèle fréquemment étudiée dans la 
littérature consacrée à la conversion en eau supercritique de la biomasse. Le chapitre 
est consacré premièrement à vérifier la concordance des résultats obtenus au 
laboratoire pour des solutions synthétiques de glucose avec les tendances énoncées 
dans la bibliographie, et donc de valider notre méthodologie expérimentale. Dans un 
deuxième temps, l’analyse des résultats obtenus dans les études paramétriques 
permettra d’identifier les conditions optimales pour la production d’hydrogène ou de 
gaz à fort pouvoir calorifique, en complément de l’analyse des phases liquides et 
solides obtenues simultanément par le procédé. 
3.1 Molécule modèle : le glucose  
3.1.1 Introduction 
Le glucose est une des substances les plus étudiées dans le domaine de la 
gazéification en eau supercritique car il est l’une des principales molécules présentes 
dans les effluents agroalimentaires ou agricoles sucrés et est également le monomère 
constitutif de la cellulose/hémicelluloses. Les expériences menées par plusieurs 
laboratoires différents ont conduit à des résultats assez semblables [1], [2], [3], [4], [5], 
[6], [7], [8] : l’augmentation de la température permet d’améliorer la quantité totale de 
gaz obtenu et la part d’hydrogène alors que l’augmentation de la concentration de 
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glucose réduit les performances de la gazéification. Par contre, l’allongement du 
temps de réaction en batch conduit à favoriser la part de méthane par rapport à la part 
d’hydrogène. Les catalyseurs métalliques et alcalins permettent d’augmenter la 
quantité de gaz et la part d’hydrogène. De manière générale, les catalyseurs utilisés 
permettent d’éviter la formation de solides au cours du procédé. 
3.1.2 Dosage du glucose dans la phase liquide du batch lors de l’excursion du système 
vers l’état supercritique 
La plupart des études ont montré que la concentration de glucose diminuait 
rapidement lors de réactions menées en eau supercritique dans des réacteurs continus 
[3], [5], [9]. Parmi les intermédiaires réactionnels obtenus lors de ce type de 
traitement, le 5-hydroxymethylfurfural (5-HMF) est l’un des premiers composés issu 
de la transformation du glucose [6], [8], [10].  
La conversion du glucose a été étudiée dans le réacteur agité de 500 mL. Le protocole 
expérimental a été décrit à l’annexe 3. Contrairement aux vitesses de chauffe réalisées 
dans les réacteurs continus, les réacteurs batch utilisés assurent une vitesse de chauffe 
plus lente du système. Une question s’est alors posée : le système réactionnel arrivé à 
l’état supercritique pourra-t-il être modélisé par la décomposition du glucose ? Dans 
ce contexte, une étude préalable de la variation de la concentration de glucose au 
cours de la phase de montée en température a été réalisée. Les expériences ont été 
menées dans l’autoclave de 500 mL contenant une solution de glucose à 0,5% en 
masse en l’absence de catalyseur. Le profil de montée en température de la masse de 
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Ce profil est le résultat des performances du système de chauffage commandé par le 
régulateur PID. Jusqu’à 180°C, la vitesse de montée en température est de 10°C min-1, 
puis celle-ci diminue à 3°C min-1. Au cours de cette montée en température, des 
prélèvements du milieu réactionnel (voir détails Chapitre 2) ont été réalisés tous les 
10°C et la concentration de glucose a été mesurée par HPLC. La Figure 3-2 présente 
la variation de la concentration de glucose et de 5-HMF dans la solution en fonction 
de la température.  
 
Figure  3‐2 :  Variation  de  la  concentration  de  glucose  et  de  5‐HMF  dans  la  solution  en  fonction  de  la 
température lors de la chauffe de la solution de glucose à 0,5% en masse sans catalyseur. 
De 50 à 180°C, environ 15% du glucose initial se décompose. Au delà de cette 
température, la concentration de glucose chute dramatiquement et devient nulle à 
250°C. La phase de montée en température est donc importante du point de vue de la 
concentration en glucose : dans le cas décrit il n’y a plus de glucose dans le système à 
l’atteinte de l’état supercritique. Plus la vitesse de montée en température sera rapide, 
plus la solution contiendra du glucose une fois la température de consigne atteinte. 
Concernant le 5-HMF, sa concentration est nulle jusqu’à 220°C puis elle augmente 
pour atteindre 0,1 mg L-1 à 250°C. Le 5-HMF colore la solution en jaune, ce qui est 
confirmé par l’examen visuel des échantillons prélevés au cours de la phase de 
montée en température (Figure 3-3). Cependant à 240°C la solution devient orange et 
à 250°C la solution se colore en brun, ce qui n’est pas caractéristique du 5-HMF. Ces 
colorations peuvent être dues à la polymérisation du 5-HMF [11] et/ou d’autres 
intermédiaires présents dans la solution. En effet, Fang et al. [11] ont étudié la 
décomposition du glucose à différentes vitesses de montée en température (de 0,2 à 
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L’étude portait essentiellement sur l’analyse des différents composés colorant la 
solution au cours de la réaction, et en particulier le 5-HMF précurseur de la réaction 
de polymérisation conduisant au caramel. Les auteurs montrent que sous leurs 
conditions opératoires (350°C et 16,5 MPa) le glucose disparaît complètement à 
300°C (quelle que soit la vitesse de chauffe), le 5-HMF apparaît à 220°C mais 
disparaît rapidement pour donner lieu à ses sous produits de polymérisation. La 
solution se colore alors d’abord en jaune puis en orange et enfin s’intensifie vers le 




En conclusion, la mesure de la concentration du glucose en solution au cours 
d’expériences de gazéification en eau supercritique et la proposition d’un modèle 
simple de sa décomposition ne sont pas pertinents pour décrire les performances du 
procédé. En effet, pour des vitesses de chauffe de l’ordre de 10°C min-1 ou moins, le 
glucose contenu dans le réacteur batch agité est totalement transformé avant l’atteinte 
des conditions supercritiques dans le système. 
3.2 Gazéification du glucose : études paramétriques 
Cette partie rassemble les résultats obtenus lors de la gazéification de solutions 
synthétiques de glucose sous différentes conditions opératoires dans des réacteurs 
batch de petite échelle : température (400-600°C), temps de réaction (5-120 min), 
concentration de glucose en solution (5-20% en masse, 0,27-1,1 mol L-1), 
concentration de catalyseur alcalin K2CO3 (0-2% en masse, 0-0,14 mol L-1) et 
pression (20-28 MPa).  
Le Tableau 3-1 présente synthétiquement les études paramétriques de conversion 
menées dans les mini réacteurs. Le temps de chauffe est pratiquement le même pour 
toutes les expériences (de l’ordre de 10 minutes). Le temps de réaction est, comme 
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défini au chapitre 2, le temps pendant lequel la température et la pression ont atteint 
les valeurs fixées par l’étude. 
Tableau 3‐1 : Plan des expériences sur la gazéification de glucose en eau supercritique. 
Dans chaque série d’expérimentations un seul des paramètres sera modifié dans une 
plage définie au préalable. L’analyse de l’influence de chaque facteur se fera sur la 
base de la comparaison des états finaux des systèmes entre eux et par rapport à l’état 
initial.  
Idéalement, la gazéification hydrothermale du glucose pour l’obtention de 
l’hydrogène est décrite par la réaction globale : 
ܥ଺ܪଵଶܱ଺ ൅ 6ܪଶܱ ՜ 6ܥܱଶ ൅ 12ܪଶ Équation 3‐1 
L’application des définitions pour les taux de conversion massique du carbone (Eq 2-
10), et de l’hydrogène (Eq 2-14) dans le glucose sont respectivement, pour cette 
réaction, de 100% et 200%. En appliquant le même type de calcul à l’oxygène, le taux 
de conversion atteindrait aussi 200%. En effet, pour l’hydrogène et l’oxygène la 
contribution de l’eau est intégrée par ce mode de calcul : la moitié est fournie par 
l’eau et l’autre par le réactant organique.  
Le rendement de gazéification molaire (mol gaz par mol réactant organique) serait 
pour la même réaction de 6 pour le CO2 et de 12 pour H2.  
La complexité du système réactionnel et l’excès important d’eau ne permettra pas de 
faire rigoureusement le bilan de la transformation de l’hydrogène et de l’oxygène 
contenus dans le glucose.  
Type d’étude Variables Valeurs Paramètres fixées 
Influence de temps 
de réaction 
t 5 - 120 min 600°C, 25MPa, [glucose] : 5% en 
masse, [K2CO3] :1% en masse 
Influence de 
température 
T 400 – 600°C 25MPa, 60min, [glucose] : 5% en 
masse, [K2CO3] :1% en masse 
Influence de 
[glucose] 
[glucose] 5- 20% en masse 600°C, 25MPa, 60min, [K2CO3] : 
1% en masse 
Influence de 
[catalyseur] 
[K2CO3] 0 – 2% en masse 600°C, 25MPa, 60min, [glucose] : 
5% en masse, 
Influence de 
Pression 
P 20 – 28 MPa 600°C, 60min, [glucose] : 5% en 
masse, [K2CO3] :1% en masse 
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Le bilan du carbone organique sera fait sur la base de son dosage dans les phases 
liquides et gazeuses contenues dans le système final ; il sera bouclé par la déduction 
du carbone présent en phase solide. En effet, en raison de difficultés d’ordre 
expérimental, la phase solide n’a pas pu être récupérée complètement dans la plupart 
des systèmes réactionnels. 
Plusieurs indicateurs caractérisent les performances de conversion massique du 
réactant organique : la répartition du carbone organique initial entre les phases liquide 
et gaz (Eq 2-10 et 2-11et 2-12), le taux de conversion du carbone en gaz (CO2, CH4, 
C2H6, CO) noté Xi (Eq 2-13 ), le taux de conversion en hydrogène gazeux (XH2, Eq 2-
14). L’évolution des indicateurs sera présentée graphiquement pour chacune des 
études paramétriques.  
Pour faciliter l’analyse de la performance de gazéification en vue de l’obtention de 
l’hydrogène, le rendement molaire de gazéification en H2  (Eq 2-17): YH2= mol H2 
dans le gaz par mol de réactant organique introduits sera également présenté. 
Un sous chapitre est dédié à l’évaluation du pouvoir calorifique inférieur des 
mélanges gazeux obtenus et du l’efficacité d’énergie transformée (Eq 2-15 et 2-16) 
dans les différents cas et respectivement un autre à l’analyse qualitative des solides 
générés.  
3.2.1 Influence du temps de réaction en état supercritique 
Les expériences sont menées dans les mini réacteurs à 600°C et 25 MPa. Des 
solutions de glucose de 5% (0,27 mol L-1) et de K2CO3 de 1% (0,07 mol L-1) en masse 
ont été utilisées afin d’examiner l’influence du temps de réaction. Chaque 
manipulation est réalisée, à la température de 600°C, pour un temps de réaction allant 
de 5 à 120 min.  
Bilan sur le carbone 
La Figure 3-4 montre la répartition du carbone final entre les phases gazeuses et 
liquides par rapport à la quantité initiale de carbone issue de la matière organique. 
Concernant la phase gazeuse, la quantité totale de carbone a été calculée en sommant 
la part de chaque gaz analysé en chromatographie gazeuse. La phase liquide a été 
analysée à l’aide du COT-mètre ce qui permet d’accéder au contenu du carbone 
organique (COT) et du carbone inorganique (CI) de la solution obtenue. Le contenu 
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en carbone inorganique apporté par le catalyseur a été constamment déduit. Le bilan 
du carbone est considéré bouclé par le solide formé, se situant entre 55 et 25% du 
COT initial. Pour rappel, la part de carbone correspondant au COT est égale à 100% 
avant que la réaction ne soit amorcée. La Figure 3-4 montre que la teneur en carbone 
organique de la phase liquide diminue dramatiquement dès les toutes premières 
minutes de la réaction car au bout de 5 min, le COT du liquide ne représente que 7% 
de la charge organique initiale. Puis cette valeur diminue de 7% à 1% au bout de 45 
min et atteint 0 à partir de 60 min. Ce résultat est cohérent avec la diminution 
graduelle de la valeur du COT présentée par la littérature pour un réacteur continu [2], 
[7], [8]. La teneur en carbone inorganique dans la phase liquide varie très faiblement, 
elle se stabilise à 4%. La fraction de carbone converti en gaz augmente de 35% à 70% 




En déduisant la teneur en carbone du solide à partir des données de la Figure 3-4, il 
semblerait que la fraction de carbone organique initial converti en solide soit 
importante dès les premières minutes puis diminue avec l’augmentation du temps de 
réaction. Dans le même temps, la diminution du COT est plus faible que 
l’augmentation de la teneur en carbone de la phase gaz. Ceci indique alors que le 
solide formé est gazéifié au cours du temps.  
Composition du gaz 
La Figure 3-5 montre l’évolution de la variation de taux de conversion du carbone en 
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réaction. Le taux de conversion en CO2 augmente linéairement de 26 à 49% avec le 
temps. Les taux de conversion de H2, CH4, et C2H6 augmentent (de 11 à 32%, de 4 à 
12% et de 2 à 5% respectivement) lorsque le temps de réaction augmente de 5 à 
60 min, puis se stabilisent de 60 à 120 min. Les profils observés entre 60 et 120 min 
semblent indiquer que le solide est gazéifié préférentiellement en CO2. Parmi les 
produits gazeux, H2, CO2, C2H6 et CH4 sont les principaux produits de la gazéification, 
quelques traces de C2H4 et C3H8 sont présentes en début de réaction (à 5 min), le CO 
n’apparaît pas dans tous les cas de part la présence du catalyseur K2CO3.  
 
Figure  3‐5 :  Influence  du  temps  de  réaction  sur  le  taux  de  conversion  du  carbone  en  gaz  i  (Xi)  et  le  taux 
conversion d’hydrogène en H2 (XH) (600°C, 25 MPa, 5‐120 min, [glucose]=5% en masse, [K2CO3]=1 % en masse). 
Le rendement molaire de gazéification (mol H2 par mol de glucose) augmente de 0,7 à 
1,9, ce qui reste globalement faible par rapport au rendement théorique de 12. Le 
comportement de l’éthylène, à savoir sa disparition du système pour des temps de 
réaction plus longs, peut s’expliquer par sa réactivité accrue dans les conditions de 
réaction (600°C, 25 MPa) qui permettent sa polymérisation et/ou sa saturation 
(hydrogénation). Dybkjaer et al. [12] montrent que la polymérisation de l’éthylène peut 
être obtenue à 600°C selon les étapes suivantes, C2H4→ oléfines→ polyméres→ coke. 
En conclusion, le « temps de réaction » influe favorablement sur la gazéification 
globale du glucose dans les conditions étudiées. Cependant, seule la dynamique de 
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3.2.2 Influence de la température 
Les expériences sont menées dans les mini réacteurs à 400, 450, 500, 550 ou 600°C et 
25 MPa pour des solutions de glucose à 5% en masse. La concentration du catalyseur 
(K2CO3) est de 0,5% en masse. Le temps de réaction est fixé à 60 min.  
Bilan sur le carbone 
L’influence de la température sur la distribution du carbone converti en liquide (COT 
et IC) et gaz est illustrée par la Figure 3-6. Par différence, la part du carbone dans la 
phase solide organique formée diminue de 60 à 45% environ. L’augmentation de la 
température permet d’augmenter la proportion de carbone dans la phase gazeuse et de 
réduire la part de carbone dans la phase liquide. La fraction de carbone dans le gaz 
atteint une valeur maximale de 52% à 600°C, tandis que la part du carbone en phase 
liquide ne représente que 4%. Ces résultats sont cohérents avec l’étude de Sınag et al. 
[7] qui ont montré que la température augmente la quantité de gaz obtenue et en 
particulier CO2 et CH4. De manière plus générale, ces résultats confirment que 
l’augmentation de température favorise la gazéification par rapport à la liquéfaction 
[13], donc la production d’hydrogène ne peut être rentable qu’à des températures 
suffisamment élevées. De manière plus surprenante, le COT du liquide diminue 




Ce phénomène n’est pas discuté dans la littérature. L’augmentation des carbonates 
dissous dans la phase liquide peut être liée au changement de la répartition du CO2 
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comme le montre la Figure 3-7 et le pH de la solution est légèrement basique (7,8) ce 
qui favorise la formation des carbonates. 
Composition du gaz 
Dans le gaz, les produits principaux indiqués à la Figure 3-7 sont H2, CO2, CH4 et C2H6.  
 
Figure  3‐7 :  Influence  de  la  température  sur  le  taux  de  conversion  du  carbone  en  gaz  i  (Xi)  et  le  taux  de 
conversion de l’hydrogène en H2 (XH) (600°C, 25 MPa, 1 h, [glucose]=5% en masse, [K2CO3]=0,5% en masse). 
C2H4 n’apparait qu’aux températures faibles (400-500°C), puis disparaît à partir de 
550°C. L’éthylène est mesurable en phase gaz jusqu’à 550°C pour les temps de 
réaction de 60 min, observation contredisant les données de littérature [2]. Ceci 
indique que ce produit n’est pas seulement un produit de tout début de réaction à ces 
températures puisqu’il perdure jusqu’à 60 min. Avec un temps de réaction de 60 min, 
la température dans les mini-autoclaves peut être considérée comme homogène. Par 
contre, la présence de traces d’éthylène évoquée à la partie 3.2.1 (à 600°C et pour des 
temps de réaction très courts) peut alors s’expliquer en partie par la non homogénéité 
de la température dans le réacteur pour des temps courts (voir la partie 2.1.1). 
La variation de la conversion en phase gaz en fonction de la température est en 
adéquation avec les données de la littérature [2], [3], [14], [15]. Une température 
élevée favorise la gazéification du glucose et la production d’hydrogène, ceci peut 
s’expliquer par l’effet de température sur la réaction radicalaire. A l’état supercritique, 
à une pression donnée, l’augmentation de température réduit la densité de l’eau et 
diminue le produit ionique de l’eau. En conséquence, la réaction ionique est inhibée et 
la réaction radicalaire est promue. Le gaz étant typiquement un produit de réaction 
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La cinétique des réactions radicalaires est en général rapide mais elle dépend de la 
quantité de radicaux formés par rapport à la concentration de matière organique à 
convertir. Le rendement molaire de conversion du glucose en H2 augmente avec la 
température de 0,3 à 1,5 environ, restant bien inférieur à sa valeur théorique maximale. 
En conclusion, le paramètre « Température » influe significativement et 
favorablement sur la gazéification globale du glucose et la production d’hydrogène 
dans les conditions étudiées, grâce à l’effet de température sur la réaction radicalaire. 
3.2.3 Influence de la concentration 
L’influence de la concentration de glucose est étudiée dans une gamme comprise 
entre 5% et 20% en masse à 25 MPa et 600°C. Le temps de réaction est fixé à 60 min. 
La concentration de catalyseur (K2CO3) est fixée à 1% en masse (0,07 mol L-1). 
Bilan sur le carbone 
La Figure 3-8 montre que la fraction de carbone converti en gaz diminue 
dramatiquement de 57% à 37% lorsque la concentration de glucose augmente de 5% à 
20% en masse. Le carbone dans la phase liquide est sous forme de carbone 
inorganique, la valeur du COT est quasiment nulle. La teneur en carbone inorganique 
dans le liquide diminue jusqu’à 0 lorsque la concentration de glucose atteint 20% en 
masse. Sous ces conditions opératoires, le carbone organique issu du glucose est donc 
préférentiellement converti vers les phases gazeuses et solides. 
 
Figure 3‐8 : Influence de  la concentration de glucose sur  la distribution du carbone  lors de  la gazéification du 
glucose en eau supercritique (600°C, 25 MPa, 1 h, [glucose]=5, 10, 20% en masse, [K2CO3]=1 % en masse). 
La diminution de la quantité de carbone inorganique dans la phase liquide doit être 
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(comme précédemment). Le carbone converti en solide augmente avec la 
concentration de glucose, le phénomène est qualitativement confirmé par 
l’observation d’une plus grande quantité de solide et est expliqué par les hautes 
fréquences de collisions entre les radicaux des grandes molécules [13]. En effet, pour 
des conditions de température et pression identiques (600°C, 25 MPa), l’eau réagit 
pour former des radicaux. Les radicaux ainsi formés ont alors la capacité de réagir très 
rapidement avec le milieu réactionnel qui est constitué d’eau, de radicaux et de 
molécules organiques. En augmentant la concentration en glucose, la concentration de 
l’eau diminue légèrement. Ceci à donc pour effet de ralentir légèrement la vitesse de 
production des radicaux. Plus la quantité de matière organique est importante par 
rapport aux radicaux, plus la probabilité de rencontre d’une molécule organique avec 
un seul radical augmente. En effet, si la concentration en composés organiques est 
plus faible, chaque molécule peut réagir avec plusieurs radicaux simultanément. A 
hautes concentrations, les radicaux organiques formés ont une probabilité de 
rencontre plus élévée envers des molécules organiques et/ou d’autres radicaux. Les 
phases de propagation voire de terminaison d’un phénomène de polymérisation sont 
donc statistiquement plus élevées qu’à faibles concentrations. Par conséquent, une 
quantité plus importante de solide est formée [17]. 
Composition du gaz 
La Figure 3-9 montre l’influence de la concentration de glucose sur le taux de 
conversion du carbone en gaz i et le taux de conversion de l’hydrogène en H2. 
 
Figure 3‐9 : Influence de la concentration de glucose sur le taux de conversion du carbone en gaz i (Xi) et le taux 
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Comme l’illustre la Figure 3-9, l’augmentation de la concentration de glucose a une 
influence négative sur la conversion du carbone et de H vers la phase gaz. Le XH2 et le 
XCO2 diminuent respectivement de 32 à 7% et de 39 à 22% lorsque la concentration de 
glucose augmente de 5 à 20% en masse. L’augmentation de la concentration de 
glucose diminue donc très significativement le rendement molaire à la production 
d’hydrogène : de 1,9 à 0,4  mol H2 par mol de glucose. Par contre, la quantité totale de 
gaz produite dans l’absolu (0,52 ; 0,81 et 1,06 mmol) augmente avec la concentration 
(5, 10, 20% en masse). Ainsi, le rapport molaire des gaz produits se modifie : la 
quantité de dioxyde de carbone est 3 fois supérieure à celle de l’hydrogène à haute 
concentration (0,57 mmol CO2 et 0,19 mmol H2 pour une solution de glucose 20% en 
masse) alors qu’elles étaient proches pour la plus faible concentration (0,24 mmol 
CO2 et 0,19 mmol H2 pour une solution de glucose 5% en masse). Ceci indique que la 
minéralisation (combustion) est prédominante par rapport à la gazéification. La 
diminution de la quantité de CO2 dans le produit gazeux peut ainsi expliquer qu’à la 
Figure 3-8, la quantité de carbone inorganique diminuait avec la diminution de la 
concentration de glucose. Le XCH4 et le XC2H6 varient très peu, ils se stabilisent à 
environ 12% et 5%. Le CO n’apparait que sous forme de traces pour les solutions à 10 
et 20% en masse de glucose. D’après la littérature [18], [19], le monoxyde de carbone 
est trouvé à l’état de traces dans les procédés discontinus pour des conditions de 
température et pression légèrement différentes de celles de la Figure 3-8. La part de 
CO obtenue dans la phase gazeuse est par contre variable selon les procédés continus 
ainsi que les catalyseurs utilisés ; alors que la part de CO peut atteindre 40% [2], [3] 
elle peut aussi être négligeable dans d’autres conditions [7], [9]. La quantité de CO 
mesurée est une valeur correspondant à l’équilibre de sa production à partir des 
composés organiques mais aussi de sa consommation par la réaction du « water gas 
shift », particulièrement catalysée par les composés alcalins [10], [19]. La part de 
catalyseur, le couple température/pression mais surtout le temps de réaction 
influencent grandement la quantité de CO résiduelle mesurée dans le gaz produit. En 
effet, Lee et al. [3] ont montré lors d’une étude cinétique que le monoxyde de carbone 
était produit plutôt en début de réaction et provenait de la pyrolyse de composés 
organiques solubles. Enfin, des auteurs ont mentionné que les biomasses réelles, donc 
contenant déjà des composés alcalins et/ou métalliques, n’étaient pas toujours 
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sensibles à un ajout supplémentaire de catalyseur [20], [21], c’est pourquoi la 
concentration du catalyseur par rapport à la quantité de glucose doit être étudiée. 
Dans l’objectif d’obtenir un pourcentage d’hydrogène dans le gaz produit le plus 
favorable (le rendement d’H2 proche de 2 mol H2 par mol de glucose) au détriment de 
la quantité totale de gaz produit, une concentration de glucose de 5% en masse est 
adaptée pour les expériences se déroulant pendant 60 min à 600°C et 25 MPa. La 
gazéification d’une solution de haute concentration de glucose produit plus de gaz 
combustible et forme plus de solides. Il s’agit maintenant d’étudier l’effet du rapport 
de concentration entre le catalyseur et le glucose sur la composition et la quantité de 
gaz produit. 
3.2.4 Influence du catalyseur 
Les expériences sont conduites à 600°C et 25 MPa avec une solution de glucose à 5% 
en masse. Le temps de réaction est fixé à 60 min. Le K2CO3 est utilisé comme 
catalyseur, sa concentration variant de 0 à 2% en masse. 
Bilan sur le carbone 
La Figure 3-10 montre la teneur en carbone de la phase gazeuse et de la phase liquide 
en fonction de la concentration du catalyseur K2CO3.  
 
Figure 3‐10 :  Influence de  la concentration de K2CO3 sur  la distribution du carbone  lors de  la gazéification du 
glucose en eau supercritique (600°C, 25 MPa, 1 h, [glucose]=5% en masse, [K2CO3]=0‐2% en masse). 
En premier lieu, l’utilisation du catalyseur augmente la conversion du carbone vers la 
phase gazeuse et ceci quasi linéairement jusqu’à 1% en masse de catalyseur. Entre 1 
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Le carbone inorganique de la phase liquide apparaît seulement en présence de 
catalyseur et augmente aussi quasi linéairement jusqu’à 1% en masse. Cette valeur 
diminue légèrement pour 2% en masse. Comme observé précédemment, le carbone 
inorganique en phase liquide est en équilibre avec la composition en CO2 dans la 
phase gaz. Cependant, l’augmentation de la valeur de l’IC s’explique aussi par le pH 
de la solution, puisqu’il est acide sans catalyseur (pH=5) alors qu’il est légèrement 
basique pour toutes les autres expériences en présence de catalyseur (pH >7,5). Or, la 
capacité de solubilisation du CO2 en solution aqueuse augmente avec le pH. Le 
carbone organique de la phase liquide représente une part très faible de la quantité de 
carbone initial. Cela indique qu’au bout de 60 min de réaction, plus de 94% du 
carbone organique initial a disparu de la phase liquide. La présence de catalyseur 
permet aussi de réduire la quantité de solide formé, qui contient encore un peu moins 
de 40% du carbone introduit. 
La Figure 3-10 montre aussi que les chemins réactionnels et/ou les cinétiques des 
réactions entre 0 et 1% en masse de catalyseur doivent probablement être différentes. 
Par contre, il semblerait qu’entre 1 et 2% en masse de catalyseur, les phénomènes 
soient identiques. Cependant ceci doit être confirmé par la quantité et la composition 
de gaz produit.  
Composition du gaz 
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La quantité de CO mesurée est nulle pour toutes les expériences. Il y a deux raisons 
qui peuvent expliquer ce phénomène : 1) un temps de réaction suffisamment long 
augmente la consommation de CO par la réaction de reformage du gaz, 2) le 
catalyseur K2CO3 réduit la formation de CO selon le mécanisme proposé par Sinag et 
al. [7] en diminuant la quantité de CO et en améliorant la production d’hydrogène. Le 
CO formé réagit donc très rapidement avec KOH (produit de dissociation de K2CO3 
dans l’eau) pour former HCOOK. Ensuite, il se décompose dans l’eau et forme plus 
de H2 et de CO2 (mécanisme détaillé à la partie 1.4.4.4). 
Le catalyseur (K2CO3) favorise la conversion du C en gaz et de H en H2 (Figure 3-11). 
En effet, en présence de catalyseur, les XCO2, XCH4 et XH2 sont plus élevés, alors que 
pour C2H6 le taux de conversion reste stable (5%). L’augmentation de la 
concentration de catalyseur entre 0 et 1% en masse favorise l’augmentation quasi 
linéaire du taux de conversion : de 32% à 37% pour XCO2, de 18% à 32% pour XH2 et 
de 9 à 14% pour XCH4. Cela indique que le catalyseur augmente la vitesse de réactions 
conduisant à la gazéification et notamment la réaction du « water gas shift » (Eq 1-12). 
Dans cet intervalle de concentration, le rendement molaire de production de H2 
augmente de 1,1 à 1,92 mol de H2 par mol de glucose. Par contre, entre 1 et 2% en 
masse, le taux de conversion en CO2 diminue légèrement au profit d’une faible 
augmentation de la part de CH4 et de H2, qui dépasse légèrement 2 mol de H2 par mol 
de glucose. 
Pour cette concentration de glucose (0,27 mol L-1), les concentrations molaires du 
catalyseur représentent 0,072 et 0,145 mol L-1. Donc à partir d’une concentration en 
glucose 3,75 fois plus élevée que celle de K2CO3, la concentration du catalyseur a un 
effet moindre sur la gazéification, cependant il favorise légèrement l’enrichissement 
de la phase gaz en hydrogène. Le fait d’utiliser une concentration de catalyseur aussi 
élevée semble indiquer que la molécule n’est peut être pas régénérée parfaitement au 
cours de la réaction, ou bien qu’elle est partiellement désactivée. Un autre élément à 
prendre en compte est aussi la précipitation possible de sels aux conditions de réaction 
utilisées, pouvant engendrer aussi des phénomènes de corrosion. Cet aspect sera 
discuté plus longuement à la partie 4.4.5.  
Pour une solution contenant 5% en masse de glucose et 0,5% en masse de catalyseur, 
le rapport molaire glucose/catalyseur vaut 3,75. Une solution contenant 10% en masse 
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de glucose et 1% en masse de catalyseur présente elle aussi le même rapport molaire. 
Les résultats obtenus pour ces deux solutions (Figure 3-8 et Figure 3-10) montrent 
que les teneurs en carbone des phases gaz sont égales (51%) et que la part de carbone 
inorganique dans la phase liquide est aussi identique (3%). Par contre, dans le cas de 
la réaction menée avec 5% de glucose et 0,5% de catalyseur en masse, du carbone 
organique est mesuré en phase liquide et représente 1% (Figure 1-10). Etant donné 
que le temps de réaction et les conditions de température et de pression sont 
identiques, cela indique que malgré un même rapport molaire entre les 2 constituants, 
des différences cinétiques et mécanistiques doivent intervenir. La Figure 3-12 montre 
la comparaison des taux de conversion pour les 4 principaux gaz. Alors que le taux de 
conversion en C2H6 reste stable dans les 2 cas, les taux de conversion des autres gaz 
sont différents. En effet, à rapport constant, l’augmentation de la concentration de 
glucose conduit à une diminution légère du taux de conversion en CO2 et du taux de 
conversion de H2 (le rendement molaire d’H2 étant d’environ 1 et 1,6 mol de H2 par 
mol de glucose respectivement pour les solutions à 10% et 5% en masse de glucose) 
tandis que le taux de conversion de CH4 augmente. Cependant, dans l’absolu, la 
quantité totale de gaz produite par la solution à 10% en masse de glucose (0,81 mmol) 
est près de deux fois supérieure à celle obtenue avec la solution contenant 5% en 
masse de glucose (0,44 mmol). La vitesse globale de la réaction de gazéification est 
donc dépendante des concentrations des deux constituants : réactant et catalyseur. De 
plus, le temps de montée en température étant identique, il est possible que la quantité 
de glucose transformée durant cette étape ne soit pas la même (ou que les systèmes 
réactionnels arrivés à l’état supercritique aient des compositions légèrement 
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En conclusion, l’utilisation de K2CO3 favorise la gazéification du glucose en eau 
supercritique et améliore la production d’hydrogène. Cependant, la concentration de 
glucose et de catalyseur sont des paramètres importants, notamment pour un système 
réactionnel à volume constant. La variation de pression d’un réacteur isochore 
implique donc une variation de la quantité de matière introduite dans le réacteur. 
3.2.5 Influence de la pression 
Les expériences sont conduites à 600°C, avec une solution de glucose à 5% en masse 
et 1% en masse de K2CO3. La pression varie entre 20 et 28 MPa. Le temps de réaction 
est fixé à 60 min. 
Bilan sur le carbone 
La Figure 3-13 montre que l’augmentation de la pression du système a une faible 
influence sur la distribution du carbone. 
 
Figure 3‐13 : Influence de  la pression sur  la distribution du carbone  lors de  la gazéification de glucose en eau 
supercritique (600°C, 20‐28 MPa, 1 h, [glucose]=5% en masse, [K2CO3]=1 % en masse). 
Après une heure de réaction, le COT a totalement disparu en phase liquide, l’IC reste 
quasiment constant (6%) et le carbone converti en gaz varie très légèrement (56%, 
57%, 50%) pour des pressions de 20, 25 et 28 MPa. En déduisant la quantité de 
carbone dans le solide, il semblerait que la part de carbone dans le solide augmente 
légèrement lorsque la pression augmente de 25 à 28 MPa : de 40% à environ 44% du 
carbone initial. Ceci peut s’expliquer par la quantité de solution initialement injectée 
dans l’autoclave. En effet, pour des pressions de 20, 25 et 28 MPa, la masse de 
solution utilisée vaut respectivement 0,28, 0,36 et 0,41 g. Donc, la quantité de glucose 
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favorise la formation de solide (partie 3.2.3), la quantité de carbone convertie en 
solide augmente lors de l’augmentation de pression. Dans le même sens, 
l’augmentation de la pression augmente le produit ionique défavorisant par 
conséquent les réactions radicalaires. 
Composition du gaz 
La Figure 3-14 montre l’influence de la pression sur les taux de conversion en gaz i. 
 
Figure  3‐14 :  Influence  de  la  pression  sur  sur  le  taux  de  conversion  du  carbone  en  gaz  i  (Xi)  et  le  taux  de 
conversion de l’hydrogène en H2 (XH) (600°C, 20‐28 MPa, 1 h, [glucose]=5% en masse, [K2CO3]=1 % en masse). 
Les taux de conversion de CO2, H2, CH4 et C2H6 sont à peu près stables entre 20 et 
25 MPa et valent respectivement 40%, 31%, 12% et 5%. Par contre, entre 25 et 
28 MPa, les taux de conversion de CO2 et H2 diminuent de 40% à 33% pour le CO2 et 
de 30% à 23% pour H2, tandis que les taux de conversion de CH4 et de C2H6 restent 
stables. Ainsi, le rendement molaire de gazéification d’H2 augmente de 1,8 
(P=20 MPa, état souscritique) à 1,92 (P=25 MPa, état supercritique) pour diminuer 
ensuite à environ 1,4 mol de H2 par mol de glucose avec l’augmentation de la pression 
à 28 MPa. De la même manière, lorsque la concentration augmentait (Figure 3-9), les 
taux de conversion de CO2 et H2 diminuaient. Cependant, la quantité de gaz produite 
augmente entre 20 et 25 MPa (de 0,39 à 0,52 mmol de H2, ou de 1,81 à 1,92 mol de 
H2 par mol de glucose) et diminue légèrement à 28 MPa (0,49 mmol de H2 ou bien 
1,39 mol de H2 par mol de glucose). Alors, contrairement aux observations relevées à 
la partie 3.2.3, la diminution nette du taux de conversion s’accompagne d’une faible 
diminution des quantités d’hydrogène et de dioxyde de carbone produites. En effet, à 
25 MPa, CO2 et H2 sont produits à hauteur de 0,19 et 0,24 mmol tandis qu’à 28 MPa 
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Kruse et al. [8] ont aussi observé que le nombre de mol de CO2 et de H2 diminuait en 
augmentant la pression sous leurs conditions opératoires (30-50 MPa). De même la 
quantité de CH4 produite restait constante. Par contre, les auteurs ont obtenu une 
diminution de la quantité d’éthane. Les gammes de pression étudiées étant différentes, 
les auteurs expliquent ces changements de compositions par les propriétés 
intrinsèques de l’eau supercritique [22]. En effet, étant donné que la densité, la 
constante diélectrique, et le produit ionique de l’eau augmentent avec la pression, les 
réactions ioniques sont plus favorisées que les réactions radicalaires. Par exemple, la 
réaction d’hydrolyse est renforcée puisque la concentration d’ions (H+ ou OH-) 
augmente, ceci est la conséquence de la hausse du produit ionique de l’eau. L’eau est 
un bon agent de transfert d’énergie, il participe à l’étape de transfert d’énergie 
intermoléculaire via la collision entre les molécules. L’augmentation de densité 
permet d’augmenter la fréquence des collisions, de cette façon, la réaction est 
améliorée. Pourtant, l’eau, jouant aussi le rôle de solvant, peut agir aussi comme une 
barrière physique retardant la progression de la réaction chimique. La diffusion au 
sein de la solution peut être interrompue par la formation d’une « cage » de solvant 
autour des molécules de soluté (couche de solvant/d’hydratation). Cette cage peut 
jouer plusieurs rôles : empêcher la décomposition des molécules dans l’eau 
supercritique en maintenant les produits au sein de cette cage ou réduire la vitesse de 
réaction en isolant les molécules de réactif. Mais cette configuration favorise les 
réactions entre le solvant et le soluté, telles que l’hydrolyse et la réaction du « water 
gas shift ». L’augmentation de la densité (autrement dit l’augmentation de la pression) 
favorise la formation de la cage, par conséquent, la réaction du « water gas shift » est 
améliorée et la décomposition de substances organiques est inhibée [15], [23], [24]. 
Dans cette étude, la légère augmentation du rendement de H2 de 20 à 25 MPa (Figure 
3-14) indique une promotion de la réaction du « water gas shift » lors du passage de 
l’état sous critique à l’état supercritique à cette température. Cependant l’effet de 
concentration influence également la gazéification, c’est-à-dire la quantité de matière 
introduite dans le procédé discontinu pour atteindre le couple de température et 
pression fixé. En procédé continu, le comportement de la solution lors de la 
gazéification est légèrement différent, car le rendement de CO2, H2 et CH4, C2H6 reste 
quasiment constant lorsque la pression du système augmente [15].  
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Les résultats précédents montrent que l’augmentation de la pression (dans une gamme 
de 20-25MPa) du système a une faible influence sur gazéification globale de glucose 
et la composition de gaz, cependant une pression légèrement plus élevée (28 MPa) 
réduit les performances de gazéification à cause de l’effet de concentration. 
Les gaz obtenus au cours de ce procédé de gazéification, au delà de l’intérêt 
représenté par leur contenu en H2, ont un pouvoir calorifique inférieur global qui les 
rend intéressants pour une valorisation énergétique. Sans réaliser de bilan énergétique 
complet, le paragraphe suivant regroupe les résultats d’une évaluation énergétique du 
procédé au travers seulement du gaz produit. 
3.2.6 Evaluation énergétique du gaz produit 
A partir de la quantité de matière de chaque gaz obtenu et de leur pouvoir calorifique 
inférieur, une évaluation du pouvoir énergétique de chaque mélange gazeux obtenu a 
été réalisée (Eq.2-15). En comparant le pouvoir calorifique total du gaz obtenu à celui 
du glucose contenu dans la solution initiale, l’efficacité énergétique transformée 
simplifiée du procédé a été établie (Eq. 2-16).  
Le Tableau 3-2 montre les pouvoirs calorifiques inférieurs des gaz permanents, ainsi 
que celui du glycérol et du glucose. Les calculs des pouvoirs calorifiques ont été 
réalisés pour l’ensemble des mélanges gazeux obtenus dans les expériences présentées 
précédemment, cependant ne seront montrées dans cette partie que quelques résultats 
les plus significatifs. 
Pouvoir calorifique inférieur (kcal mol-1) 
C2H6 C2H4 H2 CH4 C3H8 CO glycérol glucose 
340,5 315,6 57,1 191,1 487,5 67,5 348,1 606,6 
Tableau 3‐2 : Valeurs des pouvoirs calorifiques inférieurs de quelques gaz, du glycérol et du glucose. 
Influence du temps de réaction 
L’exemple présenté à la Figure 3-15 reprend les résultats de l’étude paramétrique de 
l’influence du temps de réaction sur la gazéification d’une solution de glucose à 5% 
en masse réalisée en présence de K2CO3 1%, à 600°C et sous 25 MPa (Figure 3-5). La 
Figure 3-15 montre le pouvoir calorifique de chacun des gaz composant le mélange 
gazeux ainsi que l’efficacité énergétique du mélange obtenu aux différents temps de 
réaction étudiés. Alors que la Figure 3-5 n’exprimait que le taux de conversion à la 
gazéification vis-à-vis de chaque gaz, le calcul du PCI apporté par chaque gaz et 
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respectivement du mélange prend en compte le bilan massique de gaz produits, tout 
en excluant la part de CO2, conformément à la définition donnée. La variation de 
l’efficacité énergétique et du PCI total du gaz produit augmentent respectivement de 
0,21 à 0,58 et de 110 à 340 kcal par mol de glucose entre 5 et 120 min de temps de 
réaction. Le méthane apporte la plus importante contribution énergétique bien qu’il ne 
soit pas le gaz obtenu avec le meilleur rendement de production. Ceci s’explique par 
les valeurs de PCI de chacun des gaz. L’objectif premier de l’étude étant la production 
d’hydrogène, il apparaît que la capacité énergétique de l’hydrogène est quasiment 
stable entre 60 min et 120 min, alors le bénéfice en énergie pour une heure de réaction 




Le traitement de la Figure 3-15 en excluant la quantité de C3H8 du calcul du PCI total, 
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L’augmentation du PCI suit une augmentation logarithmique sur le domaine étudié. 
La présence de propane observé quantitativement seulement entre 10 et 30 minutes 
dans l’analyse des gaz conduit à une augmentation du PCI total. Le propane est aussi 
un gaz très intéressant du point de vue de son pouvoir énergétique, malgré sa faible 
quantité. De ce fait, dans un objectif de récupérer le gaz le plus énergétique possible, 
une étude plus approfondie des cinétiques dans ces temps de réactions serait 
nécessaire. D’après ces résultats, un temps de réaction relativement long permet 
d’améliorer la gazéification du glucose et de réduire la quantité de solide formé. 
Cependant, 60 min est un temps de réaction plus adéquat pour que la fraction molaire 
d’hydrogène soit favorable. 
Influence de la température 
La température de gazéification a elle aussi un effet important sur la capacité 
calorifique du gaz produit, comme présenté à la Figure 3-17 qui reprend les résultats 
de l’étude paramétrique présentée à la Figure 3-7. En effet, puisque les taux de 
conversion XCO2, XH2, XCH4, XC2H6 augmentent quasiment linéairement avec la 
température (Figure 3-7), l’efficacité énergétique (PCI gaz/PCI glucose) augmente aussi 
quasi linéairement avec la température (Figure 3-17). L’écart à la linéarité observé à 
500°C peut être dû à la présence de C2H4 dans le calcul du PCI total du gaz. 
 
Figure  3‐17 :  Influence  de  la  température  sur  l’efficacité  énergétique  et  sur  le  PCI  du  gaz  (25  MPa,  1  h, 
[glucose]=5% en masse, [K2CO3]=0,5% en masse). 
La capacité calorifique du gaz produit à 600°C (260 kcal par mol de glucose) est 15,4 
fois plus importante que celle du gaz produit à 400°C (17 kcal par mol de glucose). 
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température de gazéification sont en adéquation avec la littérature [2], [15], [14]. Lee 
et al. [3] indiquent qu’à 750°C, Xc et ηPCI peuvent atteindre 99,7% et 1,135. La part 
énergétique de l’hydrogène est cette fois-ci encore inférieure à celle du méthane, mais 
les contributions respectives sont plus proches. Une température élevée favorise la 
gazéification du glucose et la production d’hydrogène, ceci peut s’expliquer par l’effet 
de la température sur la favorisation de la réaction radicalaire comme expliqué à la 
partie 1.4.4 traitant des propriétés de l’eau supercritique.  
Influence de la concentration du catalyseur 
L’influence de la concentration du catalyseur sur le rendement à la production des gaz 
a été présentée à la partie 3.2.4. Les rendements à la production d’hydrogène et de 
méthane augmentaient avec la concentration de catalyseur tandis que le rendement à 
la production de CO2 diminuait. Ceci se traduit par l’obtention d’un mélange gazeux 
dont la capacité énergétique augmente avec la proportion de catalyseur. 
L’augmentation de 1 à 2% en masse de catalyseur permet d’augmenter de 307 à 
332 kcal par mol de glucose le PCI du gaz produit. Dans l’objectif de produire le gaz 
le plus énergétique et non pas majoritairement de l’hydrogène, il serait intéressant 
d’augmenter encore la concentration de catalyseur afin de déterminer la limite du 
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- Le temps de réaction augmente jusqu’à 60 min (puis il se stabilise à 120 min). 
Cependant, le YH2 reste faible dans les conditions étudiées : 1,9 mol de H2 par 
mol de glucose à 60 min. 
- La température augmente (de 400 à 600°C). Le YH2 augmente avec la 
température de 0,2 à 1,5 mol de H2 par mol de glucose environ. 
- La concentration de glucose diminue (de 20 à 5 % en masse), le YH2 maximal 
atteint 1,9 mol de H2 par mol de glucose dans ces conditions. 
- La concentration de catalyseur alcalin augmente (0-2% en masse). Le YH2 
maximal atteint 2 mol de H2 par mol de glucose environ. 
- Lorsque la pression diminue (20-28 MPa). Le YH2 atteint un maximum de 
1,9 mol de H2 par mol de glucose à 25 MPa. 
La fraction molaire de H2 produit dans le gaz ne dépasse pas 38% dans le meilleur cas. 
L’optimisation de la production de H2 par gazéification en eau supercritique du 
glucose et de la biomasse en général doit favoriser deux principaux indicateurs : la 
fraction molaire de H2 dans le gaz résultant et le rendement global de gazéification. 
Les résultats obtenus avec les réacteurs batch de petite échelle sont cohérents avec la 
littérature [25] ce qui valide le fonctionnement des réacteurs et les procédures utilisées. 
Cependant, les résultats de cette étude montrent que le monoxyde de carbone n’est 
obtenu qu’en faible quantité à la différence d’expériences menées dans les réacteurs 
continus [4], [26]. 
De manière globale, l’efficacité énergétique (telle que définie Eq 2-16) liée au gaz ne 
dépasse jamais 60% avec les conditions opératoires utilisées. Cependant le procédé 
produit aussi une phase liquide contenant des composés organiques (COT-CI) et une 
phase solide. Pour un bilan énergétique complet des produits issus du procédé, il 
faudrait pouvoir caractériser plus finement les compositions des phases liquides et 
solides. Une analyse rapide du solide formé est présentée dans le paragraphe suivant. 
3.3 Caractérisation sommaire du solide issu du procédé de gazéification 
du glucose 
Quelles que soient les conditions des expériences, une quantité plus ou moins 
importante de solide a été obtenue. Ce solide, de couleur noire, était fixé aux parois du 
réacteur, empêchant une mesure exacte de sa masse. Assimilable visuellement à un 
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charbon, il a été analysé selon deux techniques : la microscopie électronique à 
balayage afin de cartographier sa surface et l’analyse thermogravimétrique pour 
déterminer la quantité de matière thermosensible restante. Le Tableau 3-3 synthétise 
les analyses qui ont été effectuées et présentées dans cette partie. 
Nom du solide Conditions opératoires MEBE ATG 
1 h sans catalyseur GA Autoclave 500 mL, 450°C, 25 
MPa, 5% en masse de glucose, 





1 h sans catalyseur MA Autoclave 5 mL, 450°C, 25 
MPa, 5% en masse de glucose, 






30 min sans catalyseur Autoclave 5 mL, 450°C, 25 
MPa, 5% en masse de glucose, 




1 h avec catalyseur Autoclave 5 mL, 450°C, 25 
MPa, 5% en masse de glucose, 





3.3.1 Topographie du solide (microscopie) 
L’analyse microscopique des solides a été réalisée au MEBE (Microscope 
Electronique à Balayage Environnemental). Les images ont été obtenues selon la 
méthode de détection des électrons secondaires (GSE, gaseous secondary electrons) 
ou des électrons rétrodiffusés (BSE, back-scattering electrons). Le détecteur GSE 
permet d’accéder à des informations topographiques du fait de l’émission d’électrons 
issus d’une très faible profondeur de matière. Le détecteur BSE permet quant à lui de 
révéler des contrastes chimiques entre atomes de numéros atomiques assez différents 
en analysant des électrons issus d’une profondeur plus importante de la matière. Cette 
deuxième technique rend aussi les contrastes topographiques en profondeur plus 
intenses. Enfin, le détecteur EDS (energy dispersive spectroscopy) permet d’analyser 
les photons X issus des couches profondes et d’accéder à une analyse élémentaire. 
Solide issu de la gazéification du glucose, réacteur 500 mL 
La Figure 3-19 montre l’image du solide issu de la SCWG du glucose sans catalyseur 
analysé par MEBE. 
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La Figure 3-19 montre que le solide obtenu présente des parties lisses et des zones 
granulaires à l’échelle de l’observation. L’aspect lisse de la structure peut être dû à 
une vitrification de l’échantillon et/ou aux interfaces entre les phases qui se créent au 
cours du refroidissement. Les interfaces possibles sont : parois du réacteur/solide, 
solide/phase gaz, solide/phase liquide. L’expérience étant réalisée sans catalyseur, 
aucun sel alcalin ou métaux autres que ceux constituant les parois du réacteur ne 
peuvent être responsables de cet état de surface. L’expérience ayant été menée dans le 
réacteur batch de grande échelle, l’étape de refroidissement n’est pas suffisamment 
rapide pour être assimilée à une trempe. Le détecteur BSE montre que la couche lisse 
recouvre des solides plus particulaires comme le démontre les zones autour des pores 
pour lesquelles des particules semblent être présentes en profondeur. L’analyse 
élémentaire (EDS) pour chacune des zones permettrait d’indiquer si le contraste 
observé est de nature chimique ou topographique. L’analyse révèle une composition 
massique uniforme à 92-93% de carbone et 7-8% d’oxygène, alors les contrastes 
observés sont d’origine topographique. Une analyse plus poussée des deux types de 
surface (zone encadrées en rouge) a cependant été réalisée. 
Un agrandissement des zones encadrées est présenté Figure 3-20 (a) et Figure 3-20 (b). 
La surface d’apparence lisse ne présente pas de rugosité à ce grossissement et est 
parsemée de particules fines plus ou moins agglomérées alors que la zone d’apparence 
particulaire est composée de fines particules. Une analyse élémentaire de ces deux 
a 
b 
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zones a conduit à la même conclusion que précédemment, à savoir que le solide est 
majoritairement composé de carbone (92-93% massique) et contient un peu 
d’oxygène (7-8% massique). 
 
Figure 3‐20 : Agrandissements des zones a (a) et b (b). Images obtenues par MEBE (Echelle 20 µm).  
L’agrandissement de la Figure 3-20 (b) en Figure 3-21 a permis de mettre en évidence 
que cette zone est constituée de l’agglomération de particules sphériques dont la taille 
est en moyenne de l’ordre de 0,5 µm (Figure 3-21, arrière plan). Cependant, des 
particules sphériques de diamètre plus important (> 2µm) ont été observées (Figure 
3-21, premier plan). L’analyse chimique ne dénote pas de différence de composition 
entre les particules sphériques de différentes tailles. 
 
Figure 3‐21 : Image du solide de la zone b analysé par MEBE (Echelle 2 µm). 
Le solide obtenu dans le grand autoclave a été aussi analysé par DRX pour déterminer 
si une ou plusieurs phases cristallines constituaient la matrice carbonée. Ce solide a 
été choisi car la phase de trempe (pouvant donner lieu à des zones amorphes) était 
moins sévère qu’en utilisant les mini-autoclaves comme montré précédemment avec 
les analyses au MEBE. L’analyse a démontré que le solide était amorphe, aucune 
a b 
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phase cristalline de carbone n’a pu être mise en évidence avec suffisamment 
d’intensité pour être identifiée. 
L’analyse microscopique d’un échantillon obtenu dans le réacteur de grande échelle 
sous 450°C, 25 MPa, 1 h avec une solution contenant 5% en masse de glucose a donc 
mis en évidence la production d’un solide fortement carboné. De plus, ce solide est 
constitué de nanoparticules de carbone et d’une surface de carbone lisse qui ne sont 
pas cristallines. Une analyse plus poussée de la quantité totale de solide ou bien du 
solide prélevé en solution ou sur les parois pourrait indiquer la provenance de ces 
surfaces lisses. La mise en place de ce type d’étude ne pourrait qualitativement pas 
être significative avec l’équipement (mini réacteurs) utilisé. Le choix a donc été fait 
d’utiliser les minis réacteurs pour comparer sommairement des solides obtenus pour 2 
temps de réaction différents et des solides issus du traitement de solutions de glucose 
en présence ou absence de catalyseur. 
Solide issu de la gazéification du glucose, réacteur petite échelle 
Dans un premier temps, l’expérience a été menée sans catalyseur, selon les mêmes 
conditions de température, pression et concentration, mais pendant 30 min et dans un 
réacteur batch de petite échelle. Le processus dans le petit réacteur, non agité, ainsi 
que la vitesse de refroidissement sont différents du grand réacteur.  
L’analyse générale du solide a montré la présence de zones lisses et de zones à forte 
concentration de particules, comme précédemment. La composition chimique du 
solide indique aussi que le carbone est l’élément largement majoritaire. Par contre, la 
Figure 3-22 montre que les particules de carbone obtenues sous ces conditions ne sont 
pas des billes parfaitement sphériques mais plutôt des grains fondus agglomérés 
comme du frittage. Il montre aussi que la taille des grains, qui pourraient être 
assimilables à des sphères, est inférieure à 0,3 µm en moyenne. Mais la distribution de 
taille des particules semble moins homogène qu’à la Figure 3-21 (arrière plan). La 
technologie et/ou le temps de réaction peuvent être à l’origine de cette différence. 
L’analyse d’un solide obtenu après 1 h de réaction dans les mini-autoclaves avait 
démontré des particules de taille et de forme identiques à celles présentées à la Figure 
3-22. La taille des particules semblait aussi en moyenne plus élevée. Il semblerait 
donc que la morphologie des particules de carbone obtenues soit liée à la technologie 
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du réacteur et non au temps de réaction. En effet, les réacteurs de petite échelle 
permettent de réaliser une trempe au moment du refroidissement alors que dans le 
grand autoclave le refroidissement est plus lent et plus homogène. Les phénomènes de 
trempe étant souvent à l’origine de la vitrification d’échantillons, ils pourraient 
expliquer la non sphéricité et les zones lisses observées (Figure 3-22, Figure 3-23).  
 
Figure  3‐22 :  Image  du  solide  issu  de  la  SCWG  du  glucose  sans  catalyseur  (450°C,  25  MPa,  30  min,  mini 
autoclave) analysé par MEBE (Echelle 2 µm). 
En effet, la Figure 3-23 (a) montre que l’échantillon à 30 minutes de réaction sans 
catalyseur présente un feuillet vitrifié au milieu d’une zone dense de nanoparticules. 
Un agrandissement du feuillet (Figure 3-23 (b)) dénote à cette échelle que la plaque 
semble provenir de la fusion de plusieurs particules. 
 
Figure 3‐23 : Image de solide analysé par MEB : échelle 20 µm(a) et échelle 1 µm (b). 
Les analyses réalisées au MEBE indiquent que le solide obtenu est riche en carbone. 
Par contre, il semble délicat de conclure sur la répartition quantitative des zones lisses 
a b 
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et granulaires ou de relier simplement les caractéristiques des particules de carbone 
aux conditions expérimentales. Un programme de recherche spécifiquement conçu 
pourrait contribuer à l’éclaircissement des phénomènes observés.  
D’un point de vue macroscopique, la présence de catalyseur diminue la formation de 
solides au cours de la réaction de gazéification du glucose. D’un point de vue 
microscopique, le solide obtenu après 1 h de réaction en présence de catalyseur 
(450°C, 25 MPa, 5% en masse de glucose) a été analysé. La Figure 3-24 montre que 
le solide formé est composé de zones lisses et particulaires (Figure 3-24 (a)) et que les 
nanoparticules (Figure 3-24 (b)) ont un diamètre de 1 µm en moyenne (mais une forte 




Comme précédemment, il est délicat de conclure précisément de l’effet du catalyseur 
sur la morphologie des particules, car les échantillons observés au MEBE avec ou 
sans catalyseur ne permettent pas de dégager de différences flagrantes concernant la 
morphologie du solide. Peut être que le catalyseur agit sur la quantité mais pas sur la 
morphologie. Cependant, si les zones lisses qui semblent vitrifiées sont suffisamment 
représentatives de l’échantillon, une analyse thermique aide à en déterminer la proportion. 
3.3.2 Analyse thermique 
L’analyse thermogravimétrique (ATG) a été réalisée pour les échantillons solides 
issus des réacteurs de petite échelle et du grand autoclave. L’analyse ATG a été 
réalisée sous flux d’azote et à une vitesse de montée en température de 5°C min-1 
entre la température ambiante et 800°C. Les solides ont été récupérés en fin de 
réaction en évitant de gratter les parois de manière à ne pas introduire de métaux dans 
l’échantillon. La quantité de solide analysée correspond à environ 15 mg, ce qui 
b a 
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correspond à peu près à l’intégralité du solide produit par les mini-autoclaves (10 
réacteurs avec catalyseur, 5 réacteurs sans catalyseur). Pour le grand réacteur, les 
analyses ont été reproduites 3 fois afin de vérifier l’homogénéité des échantillons. 
Effet de la technologie du réacteur (agité ou non) 
Tout d’abord, les pertes de masse des échantillons obtenus à 450°C, 25 MPa et 5% en 
masse de glucose pendant un traitement de 1 h sans catalyseur ont été comparées. Les 
profils d’ATG sont représentés à la Figure 3-25.  
 
Figure  3‐25 :  Profil  de  pertes  de masse  et  dérivées  de  la  perte  de masse  en  fonction  de  la  température, 
réalisées sur les solides issus de la gazéification du glucose en eau supercritique dans le grand autoclave (GA) 
et dans les mini‐autoclaves (ma) (450°C, 25 MPa, 1 h, 5% en masse de glucose, sans catalyseur). 
La première perte de masse observée, pour les deux solides, correspond à la 
déshydratation de l’échantillon. Cette valeur de perte de masse est différente entre les 
échantillons, cela pouvant provenir soit d’un séchage moins achevé dans le cas du 
solide obtenu en mini-autoclaves, soit d’une structure différente qui emprisonne plus 
ou moins l’eau. Une autre raison pourrait expliquer cette différence si par exemple la 
phase liquide emprisonnée contenait des molécules organiques telles que des alcools 
dont les températures d’évaporation sont proches de celle de l’eau. Cependant, 
l’analyse des dérivées de la perte de masse indiquent que les pics correspondant à 
cette première perte de masse sont centrés sur la même température. Il semble donc 
que cette explication ne soit pas envisageable. Au delà de 115°C, les profils de perte 
de masse des échantillons ne sont pas identiques mais cependant très proches. A 
nouveau, l’analyse des dérivées le confirme puisque les pics sont obtenus dans les 
mêmes zones de température. Cette proximité des profils indique que les molécules 
composant les solides sont de même nature ou à minima se décomposent aux mêmes 
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températures. Les solides issus des deux technologies de réacteurs discontinus 
contiennent des quantités de matières thermosensibles à peu près comparables et la 
dégradation de ces molécules intervient dans les mêmes gammes de température. 
Analyses de solides obtenus par gazéification dans les mini-autoclaves 
A présent, les solides obtenus par gazéification d’une solution de glucose à 5% en 
masse sous 450°C, 25 MPa sont comparés. Pour les essais en absence de catalyseur, 
les temps de réaction ont été de 30 et 60 min tandis que pour la gazéification en 
présence de catalyseur, le temps de réaction était de 60 min. La Figure 3-26 montre le 
profil de perte de masse en fonction de la température pour ces 3 échantillons. 
 
Figure  3‐26 :  Profil  de  pertes  de masse  en  fonction  de  la  température,  réalisées  sur  les  solides  issus  de  la 
gazéification du glucose en eau supercritique dans les mini‐autoclaves (450°C, 25 MPa, 5% en masse de glucose, 
sans catalyseur pendant 30 min et 1h ou avec catalyseur pendant 1h). 
Effet du temps de réaction 
L’effet du temps de réaction sur la dégradation thermique du solide est obtenu en 
comparant la courbe en trait plein et la courbe en pointillés de la Figure 3-26. 
Globalement la perte de masse de l’échantillon obtenu après 30 min de gazéification a 
une perte de masse plus élevée que l’échantillon obtenu après 1 h de réaction. 
Cependant l’écart à 800°C ne représente que 4% alors que le décalage obtenu pour la 
déshydratation de l’eau à 100°C représente près de 2%. Ce faible écart semble 
indiquer que la quantité (en masse) de matière organique décomposable entre 100 et 
800°C est à peu près identique. Par contre dans cette zone, les profils de perte de 
masse sont très différents. Notamment entre 200 et 500°C, un écart de près de 5% est 



















30 min sans cat.
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500°C représentent une masse importante dans le solide issu du traitement pendant 
30 min. Par contre, la masse de composés organiques se décomposant entre 500 et 
800°C est plus élevée pour le solide obtenu après 1 h de gazéification. Donc, 
l’augmentation du temps de réaction conduit à la production d’un solide contenant des 
matières organiques plus stables qui se dégradent thermiquement à des températures 
de plus en plus élevées et en particulier à des températures supérieures à la 
température de gazéification (qui était de 450°C). 
Effet du catalyseur 
La Figure 3-26 montre les profils des pertes de masse et la Figure 3-27 montre les 
profils de la dérivée des pertes de masses obtenues avec les solides issus de la 
gazéification du glucose en présence ou en absence de catalyseur (1 heure).  
La perte de masse globale est supérieure en absence de catalyseur (un écart de 5% est 
observé entre 200 et 600°C). Cependant, pour une température inférieure à 150°C, la 
perte de masse du solide obtenue en présence de catalyseur semble se composer de 2 
pertes de masse. Ceci est confirmé par l’analyse de la dérivée dans cette zone de 
température. En effet, la Figure 3-27 montre que la première perte de masse se situe à 
la même température pour les deux solides, mais une deuxième perte de masse 
apparaît pour le solide obtenu à partir de la solution avec catalyseur. Une analyse 
thermogravimétrique sous argon et à 25°C min-1 avait été réalisée par Meljac et al. 
[27] sur des fibres de carbone imprégnées de KOH. L’étude portait sur la possibilité 
d’obtenir du KHCO3 à partir de la carbonatation de KOH sur des précurseurs acides 
carboxyliques. L’analyse d’ATG avait permis d’établir que des cristallites de KHCO3 
étaient déposés à la surface des fibres. De plus, cette analyse avait montré que la 
température de décomposition du KHCO3 (158°C), avec les conditions opératoires 
testées, étaient supérieures aux données bibliographiques (120°C) en raison de la 
vitesse élevée de balayage en température. En tenant compte de ces résultats, il 
semble possible que la perte de masse observée à 120°C pour la solution avec 
catalyseur puisse être attribuée à du KHCO3. D’un autre côté, les molécules de K2CO3 
ou de KOH sont des sels fondus au delà de 800°C, ils n’affectent donc pas la variation 
de la masse dans la gamme de température étudiée.  
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Figure 3‐27 : Profil des dérivées des pertes de masse en  fonction de  la température, réalisées sur  les solides 
issus de la gazéification du glucose en eau supercritique dans les mini‐autoclaves (450°C, 25 MPa, 5% en masse 
de glucose, avec et sans catalyseur pendant 1 h). 
Au delà de 150°C, alors que les pertes de masse globales semblent proches, la Figure 
3-27 montre que les zones de dégradation thermique sont identiques, mais la quantité 
de matière est variable. En effet, entre 150 et 370°C, les pics de la dérivée tracée avec 
le solide issu de la gazéification avec catalyseur est plus important que celui du solide 
traité en absence de catalyseur. Par contre, entre 370 et 700°C, la perte de masse 
correspondant au solide en absence de catalyseur est plus importante. Ceci indique 
que les matières organiques produites au cours de la gazéification du glucose en 
présence de catalyseur se dégradent en majorité à température modérée (inférieure à la 
température de gazéification). Pour la solution en absence de catalyseur, c’est 
l’inverse. Ces données ne préfigurent pas de la quantité totale de solide récupérée 
pour l’ensemble des expériences, elles indiquent simplement le pourcentage massique 
de matière organique dégradable à une température inférieure à 800°C. Cependant, 
l’examen visuel avait indiqué que la quantité de solide formé diminuait en présence 
de catalyseur. Compte tenu que le solide issu de la gazéification du glucose avec 
catalyseur présente une proportion significative de la matière organique qui se 
décompose en dessous de la température de gazéification, la quantité totale de solide 
pourrait effectivement être amenée à diminuer si le temps de réaction est 
suffisamment long. Mais ces conclusions nécessiteraient d’être corroborées par des 
bilans matière, par une analyse ultime de la composition du solide et devraient être 
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Cette analyse sommaire du solide avait pour objectifs de déterminer le type de 
structure du solide et ses propriétés thermiques. Les solides analysés présentent des 
surfaces lisses et granulaires, quels que soient les paramètres opératoires étudiés 
(temps de réaction, catalyseur ou non, technologie de réacteur). Dans tous les cas, des 
particules de carbone plus ou moins sphériques et de diamètre de l’ordre du 
micromètre ont été observées. Le solide refroidi sous conditions ménagées n’a pas 
démontré de structure cristalline. L’analyse thermogravimétrique a indiqué que les 
solides issus de la gazéification en présence de catalyseur sembleraient contenir du 
KHCO3 et des molécules organiques dont la dégradation thermique intervient 
majoritairement avant 450°C (température de gazéification). En absence de catalyseur, 
les solides formés par gazéification se décomposent majoritairement à des 
températures situées au dessus de la température de gazéification (molécules 
plateformes). Les molécules organiques constituant le solide sembleraient être de 
moins en moins thermosensibles lorsque le temps de réaction augmente. Enfin, 
l’analyse d’ATG ne permet pas de discriminer les propriétés de décomposition 
thermique du solide par les caractéristiques des deux processus.  
3.4 Conclusions globales 
Dans ce chapitre, une étude concernant la production d’hydrogène à partir de 
solutions synthétiques de molécules modèles (glucose) dans un équipement batch a 
été étudiée.  
L’analyse de la phase liquide, notamment la mesure de la concentration du glucose en 
solution au cours d’expériences de SCWG, a montré que : pour des vitesses de 
chauffe de l’ordre de 10°C min-1 ou moins, le glucose contenu dans le réacteur batch 
agité est totalement transformé avant l’atteinte des conditions supercritiques dans le 
système. 
L’étude des paramètres opératoires sur la performance de la SCWG a montré que le 
rendement à la production de ce gaz augmente lorsque : 
 Le temps de réaction augmente jusqu’à 60 min (puis il se stabilise à 
120 min). Cependant, le YH2 reste faible dans les conditions étudiées : 
1,9  mol de H2 par mol de glucose à 60 min ; 
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 La température augmente (de 400 à 600°C). Le YH2 augmente avec la 
température de 0,2 à 1,5 mol de H2 par mol de glucose environ ; 
 La concentration de glucose diminue (de 20 à 5 % en masse). Le YH2 
maximal atteint 1,9 mol de H2 par mol de glucose dans ces conditions ; 
 La concentration de catalyseur alcalin augmente (0-2% en masse). Le YH2 
maximal atteint 2 mol de H2 par mol de glucose environ ; 
 Lorsque la pression diminue (20-28 MPa). Le YH2 atteint un maximum de 
1,9 mol de H2 par mol de glucose à 25 MPa. 
Les résultats obtenus avec les réacteurs batch de petite échelle sont cohérents avec la 
littérature ce qui valide le fonctionnement des réacteurs et les procédures utilisées.  
L’analyse structurelle du solide formé a montré que les solides analysés présentent 
des surfaces lisses et granulaires. Des particules de carbone plus ou moins sphériques 
et de diamètre de l’ordre du micromètre ont été observées. Le solide refroidi sous 
conditions ménagées n’a pas démontré de structure cristalline. L’analyse 
thermogravimétrique a indiqué que les solides issus de la gazéification en présence de 
catalyseur sembleraient contenir du KHCO3 et des molécules organiques dont la 
dégradation thermique intervient majoritairement avant 450°C (température de 
gazéification). Les molécules organiques constituant le solide sembleraient être de 
moins en moins thermosensibles lorsque le temps de réaction augmente. Enfin, 
l’analyse d’ATG ne permet pas de discriminer les propriétés de décomposition 
thermique du solide par les caractéristiques des deux processus. 
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4 Gazéification de la solution de glycérol en eau 
supercritique 
 
Le glycérol est un sous produit de la réaction de transesterification conduisant au 
biodiesel [1] ce qui en fait une ressource abondante. Lorsque la valeur commerciale 
du glycérol est faible, la production d’hydrogène permet de revaloriser ce produit de 
faible bénéfice. Le glycérol est aussi l’élément structurant des triglycérides et donc de 
la biomasse lipidique. Par ailleurs, le choix du glycérol est justifié par l’émergence de 
nouvelles techniques de prétraitement de la biomasse lignocellulosique permettant la 
solubilisation de la lignine et des hémicelluloses dans une solution alcaline de 
glycérol [2], [3].  
Dans cette partie, une étude expérimentale concernant la dégradation et la 
gazéification des solutions modèles de glycérol en eau supercritique est présentée. Les 
expériences sont conduites en utilisant trois échelles de réacteurs et ceci dans des 
objectifs différents :  
- Les mini-réacteurs de 5 mL : influence de la température, de la nature et de la 
concentration du catalyseur, pression, de la concentration de glycérol et du 
temps de réaction ; 
- Le grand réacteur de 500 mL : étude de la dégradation du glycérol au cours de 
la montée en température, de l’influence de la puissance de chauffe du 
réacteur et de la vitesse d’agitation ; 
- Le réacteur continu de 100 mL : comparaison des performances de 
gazéification entre les procédés continus et discontinus, étude de la faisabilité 
d’extrapolation. 
Le Tableau 4-1 présente le plan d’expérience sur la gazéification de glycérol. 




Type d’étude Variables Valeurs Paramètres fixées 
Décomposition du glycérol T 120-450°C 
[glycérol] : 5% en masse (0,54 mol L-1), [K2CO3] : 0 ou 1% 
en masse (0 ou 0,08 mol L-1)  
Influence de la température T 450, 500, 525, 550, 600°C P : 25 MPa, t: 60 min, [glycérol] : 5% en masse (0,54 mol L
-1), 
[K2CO3] :0,5% en masse (0,04 mol L-1) 
Influence de la Pression P 20, 25, 28 MPa T :525°C, t: 60 min, [glycérol] : 5% en masse (0,54 mol L
-1), 
[K2CO3] :1,5% en masse (0,11 mol L-1) 
Influence de la concentration 
du catalyseur [K2CO3] 
0 ; 0,37 ; 0,5 ; 0,75 ; 1,5% en 
masse (0 ; 0,03 ; 0,04 ; 0,05 ; 
0,11 mol L-1) 
T : 450, 500, 525, 600°C, P : 25 MPa, t: 60 min, [glycérol] : 
5% en masse (0,54 mol L-1) 
Influence de la concentration 
du glycérol [glycérol] 
5 ; 9 ; 19 ; 23 ; 32% en masse 
(0,5 ; 1 ; 2 ; 2,5 ; 3,5 mol L-1) T :525°C, P : 25 MPa, t: 60 min, [glycérol]/[K2CO3] : 5 en mol 
Influence du temps de réaction t 3, 5, 10, 15, 20, 30, 60, 120 min T :525°C, P : 25 MPa, [glycérol] : 5% en masse (0,54 mol L
-1), 
[K2CO3] :1,5% en masse (0,11 mol L-1) 
Influence de la vitesse 
d’agitation 
Vitesse 
d’agitation 500, 1000, 1500 tour min
-1 T :450°C, P : 25 MPa, t: 60 min, [glycérol] : 5% en masse (0,54 mol L-1), [K2CO3] :1,5% en masse (0,11 mol L-1) 
Influence du temps de chauffe Temps de chauffe 45, 180 min 
T :450°C, P : 25 MPa, [glycérol] : 5% en masse (0,54 mol L-1), 
[K2CO3] :1,5% en masse (0,11 mol L-1), agitation: 1500 tour 
min-1 




K2CO3 : 1,5% en masse (0,11mol 
L-1), NaOH :1,5% et 0,4% en 
masse (0,37 et 0,1 mol L-1) 
T :450°C, P : 25 MPa, [glycérol] : 5% en masse (0,54 mol L-1), 
agitation: 1500 tour min-1, 500 mL h-1 
Tableau 4‐1 : Le plan d’expérience sur la gazéification de glycérol en eau supercritique.




4.1 Analyse de la phase liquide 
Des études ont montré que la conversion de glycérol augmente rapidement lors de 
réactions menées en eau supercritique dans des réacteurs continus [4]. May et al. [4] 
indiquent que la conversion complète de glycérol peut être réalisée au bout de 8 
secondes dans un procédé continu à 550°C et 35 MPa en présence de Ru/ZrO2 comme 
catalyseur. Les produits liquides principaux de la dégradation de glycérol sont 
l’acétaldéhyde, le propionaldéhyde, l’acroléine, l’hydroxyacétone, le méthanol, le 
formaldéhyde…[4], [5], [6], [7]  
Comme le procédé de gazéification est discontinu, un temps de chauffe est nécessaire 
et non négligeable. Donc, la dégradation du glycérol peut se produire déjà pendant la 
phase de montée en température. Afin d’étudier l’influence du catalyseur (K2CO3) sur 
la dégradation du glycérol au cours de la phase de montée en température, deux 
expériences ont été menées dans l’autoclave de 500 mL contenant une solution de 
glycérol à 10% en masse  (1086 mmol L-1) en présence ou non de catalyseur. Tous les 
20°C, entre 120°C et 450°C, un échantillon liquide est prélevé et analysé. La 
concentration de glycérol est quantifiée par RMN. L’identification des autres 
composés est réalisée par CPG. L’analyse plus globale de la solution est complétée 
par des mesures d’ATG et de COT. Le profil de montée en température et en pression 
en fonction du temps est présenté à la Figure 4-1. 
 
Figure 4‐1 : Profil de montée en température et de variation de la pression en fonction du temps. 
La phase de montée en température présuppose que des réactions peuvent être initiées 
et la pression peut modifier le profil de dégradation thermique. La mesure du glycérol 















































composition approximative de la solution lorsqu’elle atteint « le temps 0 » de la 
réaction de gazéification en eau supercritique. 
4.1.1 Dégradation thermique du glycérol à pression atmosphérique 
La sensibilité thermique du glycérol à pression atmosphérique a été étudiée sous 
atmosphère inerte par ATG-DSC. En effet, le glycérol, sous pression atmosphérique, 
se décompose thermiquement à partir de 170°C et son point d’ébullition se trouve à 
290°C. Une première série de thermogrammes a été réalisée sous azote à la vitesse de 
5°C min-1 jusqu’à 350°C. La perte de masse observée entre 160 et 350°C avec une 
solution de glycérol à 20% en masse dans l’eau était très reproductible et égale à 
20±1%. Cependant, l’utilisation d’une solution de glycérol en présence de catalyseur a 
démontré une valeur inférieure de la perte de masse. De ce fait, le programme de 
montée en température a dû être optimisé. Une vitesse de montée en température plus 
lente (1°C min-1) jusqu’à 320°C a été finalement choisie pour l’étude. 
Tout d’abord, plusieurs solutions contenant du glycérol à 5, 10 et 20% en masse ont 
été étudiées en ATG-DSC. Les pertes de masse relevées étaient parfaitement en 
accord, à 0,5% près, avec la masse de glycérol utilisée pour préparer la solution. Des 
solutions contenant du glycérol et le catalyseur K2CO3 ont été étudiées selon le même 
programme. La Figure 4-2 montre les pertes de masse (%) et la dérivée de la perte de 
masse (% min-1) des solutions de glycérol à 10% en masse en présence ou non de 
catalyseur. La concentration de catalyseur est toujours choisie égale à 1% en masse. 
La précision de la technique ne permet pas de considérer que les profils de perte de 
masse (traits pleins) sont différents jusqu’à 100°C. En effet, cette première perte de 
masse correspond à l’évaporation de l’eau. L’eau est en grande quantité, 79 et 80% en 
masse, ce qui explique que les courbes ne soient pas parfaitement superposables. Une 
deuxième perte de masse est observable sur les deux courbes au delà de 130°C. La 
décomposition et/ou évaporation de composés débute à une température inférieure à la 
température de décomposition attendue (170°C). Cette température de 120-130°C a 
été aussi retrouvée par Dou et al. [8]. De plus, les auteurs avaient montré que la 
présence d’eau ou de méthanol catalysait la pyrolyse du glycérol brut à partir de 
200°C. Dans la zone de température comprise entre 130 et 230°C, les profils de perte 
de masse ne sont pas identiques. La perte de masse de la solution sans catalyseur 
semble se terminer assez nettement avant 200°C. Ceci est corroboré par la dérivée de 
la perte de masse (pointillés) qui redevient nulle brutalement à 190°C. La dérivée de 




la perte de masse tracée pour la solution avec catalyseur présente une forme 
parabolique étendue jusqu’à 230°C avec un extremum situé aux alentours de 190°C.  
 
Figure  4‐2 :  Perte  de masse  (trait  plein)  et  dérivée  de  la perte  de masse  (pointillés) pour  des  solutions de 
glycérol  avec  et  sans  catalyseur.  Glycérol :  10%  en  masse,  catalyseur  1%  en  masse.  ATG‐DSC  sous  azote, 
stabilisation 120 s à 30°C puis 1°C min‐1, creuset en aluminium. 
La présence du catalyseur semble donc modifier le comportement thermique du 
mélange. En effet, des solutions de concentration variable en glycérol ont été 
analysées et les profils observés ont été reproductibles (de 5 à 30% en masse de 
glycérol avec ou sans catalyseur). La valeur de la perte de masse relevée était aussi 
systématiquement inférieure à la valeur théoriquement attendue en présence de 
catalyseur. Il semble donc que la présence de catalyseur perturbe le système lorsque la 
température augmente. La Figure 4-3 présente la perte de masse totale relevée lors de 
l’analyse de solutions de glycérol en présence de catalyseur, entre 130 et 230°C, en 
fonction de la composition de la solution. Les solutions ont été choisies avec une 
concentration variable allant de 5 à 30% en masse. La concentration de catalyseur 
était fixée à 1% en masse. Pour toutes les analyses, une valeur de perte de masse 
relevée était inférieure à la valeur théorique cependant, comme le montre la Figure 
4-3, une relation de proportionnalité a pu être établie. Le coefficient directeur de cette 
« droite d’étalonnage » est très proche de 1, c’est-à-dire la valeur obtenue si la 
solution ne contenait pas de catalyseur. Cette différence de quelques pourcents ainsi 
que le profil différent de la dérivée de la perte de masse porte à penser qu’une 
interaction entre le glycérol et le catalyseur apparaît, soit à température ambiante, soit 


















































et du glycérol brut en ATG-IR et avaient montré des comportement thermiques 
différents. Cependant le glycérol n’avait pas été étudié en solution aqueuse mais 
directement à une concentration de 100%. Le glycérol brut quant à lui comportait des 
impuretés telles que l’eau et le méthanol qui modifiaient le profil de la perte de masse 
dans la zone proche de 100°C. 
 
Figure  4‐3 :  Perte de masse  totale  à  T=320°C  en  fonction de  la  composition  en  glycérol pour des  solutions 
contenant du glycérol et du  catalyseur à 1% en masse. ATG‐DSC  sous azote,  stabilisation 120  s à 30°C puis 
1°C min‐1jusqu’à 320°C, creuset en aluminium. 
Pour expliquer cette différence de profil entre les deux types de solutions, l’ATG a été 
couplée à un détecteur IR en vue de détecter des fonctions organiques différentes dans 
cette zone. Cependant, pour obtenir un flux suffisamment concentré en matières 
organiques volatilisées, le programme de montée en température devait atteindre une 
vitesse de 30°C min-1. Les analyses n’ont pas permis d’identifier des fonctions 
organiques différentes entre les solutions avec et sans catalyseur dans cette zone de 
température. 
Cette étude préalable a montré que le glycérol se décompose à des températures 
relativement basses (130-230°C) à pression atmosphérique. La réactivité du glycérol 
pendant la phase de montée en température dans l’autoclave ne pourra donc pas être 
négligée. La présence du catalyseur K2CO3 semble indiquer, qu’à pression 
atmosphérique, la décomposition thermique du glycérol s’étale sur une plage de 
température plus large qu’en absence de ce composé. Cependant, le catalyseur est 
choisi pour améliorer la réaction du « water gas shift » lorsque le système se trouve en 
état supercritique. Ces thermogrammes étant réalisés à pression atmosphérique, l’effet 
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du catalyseur ne peut être mesuré vis-à-vis de la dite réaction. Enfin, la présence de 
catalyseur ne permet pas de corréler de manière exacte la quantité de glycérol à la 
perte de masse, sauf en utilisant la courbe d’étalonnage précédemment présentée. 
Cette technique va cependant être utilisée pour évaluer la masse de matière organique 
présente dans les échantillons prélevés au cours de la montée en température. 
4.1.2 Caractérisation globale du liquide 
Lorsque les échantillons sont prélevés du milieu réactionnel, un refroidissement est 
opéré afin de condenser le mélange liquide vapeur qui est soutiré du milieu 
réactionnel. Afin de caractériser de manière globale le liquide au cours de la montée 
en température, des analyses thermogravimétriques ont été réalisées et le carbone 
organique total a été mesuré. Les résultats sont essentiellement présentés pour la 
solution avec catalyseur qui sera majoritairement utilisée dans la suite de l’étude. 
Analyses ATG au cours de la montée en température 
La Figure 4-4 montre les valeurs de pertes de masse obtenues pour les échantillons 
prélevés à 120, 300 et 420°C au cours de la phase de montée en température d’une 
solution contenant initialement 10% en masse de glycérol et 1% en masse de K2CO3. 
La courbe présente aussi la droite d’étalonnage établie précédemment avec des 
solutions de concentrations variables.  
 































Pour l’échantillon prélevé à 120°C, la valeur de la perte de masse correspond à un 
pourcentage massique équivalent en glycérol de 10%. Ceci implique que le glycérol 
contenu dans la solution n’a pas été dégradé ou bien que les produits de dégradation 
sont restés en phase liquide. Par contre, l’échantillon prélevé à 300°C présente une 
valeur de la perte de masse (11,3%) supérieure à la valeur maximale que l’on pourrait 
attendre puisqu’elle est supérieure à la valeur initiale. Ce phénomène peut s’expliquer 
de deux manières. Premièrement, le gain de masse peut provenir d’un enrichissement 
de la solution par des molécules organiques restées dans le réacteur. Ceci indiquerait 
alors que la procédure de nettoyage n’était pas rigoureusement achevée. 
Deuxièmement, il a été remarqué expérimentalement que pour les prélèvements à 
partir de 300°C le mélange liquide vapeur n’était que partiellement condensé dans le 
système de prélèvement. Il en résulte alors une concentration plus élevée de la 
solution en matières moins volatiles que l’eau ce qui est le cas pour le glycérol. 
Malgré les procédures de nettoyage effectuées, il n’est pas possible d’exclure le 
relargage de molécules organiques à partir du réacteur. Par contre, cet effet ne peut 
expliquer à lui seul le gain de masse important qui a été observé. Le phénomène de 
concentration est beaucoup plus probable. Pour cela des précautions supplémentaires 
doivent être prises pour le prélèvement des échantillons. Le choix a été fait de ne pas 
optimiser cette étape de prélèvement car d’une part, au delà du point critique le 
prélèvement n’a pas montré les mêmes problèmes de condensation partielle, et d’autre 
part la perte de masse obtenue à 420°C est de 7,3%. Cette valeur, même si elle est 
surestimée par effet de concentration, permet de s’assurer que la quantité de matière 
organique a diminué et donc que la réaction de dégradation du glycérol a été entamée 
avant d’atteindre la température cible de 450°C.  
Pour la solution de glycérol préparée sans catalyseur, les échantillons prélevés ont 
aussi démontré une augmentation de la perte de masse entre 120 et 300°C puis une 
diminution à 420°C. Cependant l’écart observé entre les analyses à 120 et 420°C est 
bien plus faible (1% d’écart). 
Ces résultats indiquent donc que le système de prélèvement est à améliorer et que le 
glycérol se transforme en molécules qui disparaissent de la phase liquide avant 420°C 
que ce soit avec ou sans catalyseur. Enfin, la présence de catalyseur permet de 
diminuer plus significativement la perte de masse totale en matières organiques dans 
la solution. 




Les atomes de carbone et d’oxygène ont des masses atomiques proches, de ce fait la 
perte de masse totale ne permet pas de discriminer la composition de la solution. 
L’analyse du carbone organique total (COT) a alors été réalisée pour déterminer la 
part de carbone organique en solution. 
Analyses COT au cours de la montée en température 
La solution initiale a été préparée avec 10% en masse de glycérol. Le COT initial de 
cette solution est donc égal à 39,2 g L-1. La mesure du COT a été réalisée pour chaque 
échantillon et comme pour les résultats d’ATG présentés précédemment, une 
augmentation du COT au delà de la valeur initiale a été relevée à 320, 340 et 360°C. 
Cependant à partir de 380°C, la valeur de COT de la solution avec catalyseur devient 
inférieure à 30 g L-1 et à 450°C elle atteint 21 g L-1. Lorsque la température cible de 
450°C est atteinte, un abattement de 46,5% du COT initial est obtenu. Ceci indique 
que près de 50% du glycérol initial a été transformé en carbone organique volatil et en 
carbone inorganique recouvré dans la phase vapeur ou liquide. L’échantillon prélevé 
après 15 min de réaction à 450°C ne présente plus que 10,5 g L-1 de COT ce qui 
correspond à plus de 73% d’abattement du COT. Pour la solution sans catalyseur, les 
analyses de COT au cours de la montée en température présentent aussi une 
augmentation dans la zone 300-360°C mais ont démontré au maximum un abattement 
en COT de 40% après 15 min de réaction à 450°C. La mesure du COT, tout comme 
l’ATG indiquent que la masse de composés organiques récupérée dans la phase 
liquide est plus importante en l’absence de catalyseur. La réactivité du glycérol 
semblerait donc être plus faible en l’absence de catalyseur. 
4.1.3 Analyse du glycérol 
La concentration de glycérol a été mesurée par HPLC et par RMN-1H. Par HPLC, le 
glycérol était repéré par son temps de rétention, selon la procédure décrite à la partie 
2.3.3. Un étalonnage permettait alors d’effectuer la quantification. Malheureusement, 
la surface du pic donnait, entre 300 et 360°C, une valeur de concentration de glycérol 
supérieure à la valeur initiale. Comme pour les analyses réalisées en ATG et les 
mesures de COT, cette augmentation pouvait être liée à un phénomène de 
concentration de la solution. Cependant, il n’est pas exclu qu’un intermédiaire de la 
dégradation du glycérol puisse avoir le même temps de rétention que le glycérol. Le 
choix s’est alors porté sur la quantification du glycérol par la RMN. Cette technique 




n’assure pas une précision suffisante (1%) pour envisager de corréler les valeurs de 
concentrations à un modèle cinétique, cependant elle permet de repérer précisément 
les différentes molécules dans une solution et donc d’estimer correctement l’effet de 
la phase de montée en température sur la transformation du glycérol. Les analyses 
RMN sur le proton ont été réalisées en utilisant un étalon interne et dans l’eau 
deutérée. Tout d’abord, les solutions mères, avec et sans catalyseur, ont été analysées 
et aucun déplacement chimique significatif n’a pu être relevé par la présence du 
catalyseur. La Figure 4-5 montre le tracé en RMN-1H de la solution initiale avec 
catalyseur. L’étalon interne (le TSP) a un déplacement chimique de 0 ppm et 
l’intégration du pic correspond à la concentration molaire de cet étalon dans le 
mélange. Dans la zone entre 3,5 et 4 ppm, les pics correspondent au glycérol. Le 
multiplet centré à 3,75 ppm correspond au fragment CH-OH et est utilisé pour la 
quantification du glycérol. Une concentration de 1,16 M est obtenue. 
 
 
Figure  4‐5 : Graphe de RMN‐1H  tracé pour une  solution  initiale de  glycérol  avec  catalyseur  en présence de 
l’étalon interne. 
Les solutions initiales, de concentration 1,0875 mol L-1, ont été quantifiées par RMN 
à 1,12 et 1,11 mol L-1 en présence et en absence de catalyseur. Les valeurs sont donc 
proches de la concentration théorique, et des essais de reproductibilité ont été réalisés 




pour confirmer l’utilisation de cette méthode. Le Tableau 4-2 présente la 
concentration en glycérol déterminée par RMN-1H au cours de la phase de montée en 
température jusqu’à 450°C et après 15 min de réaction à cette température, pour la 
solution avec catalyseur. 
Echantillon [Glycérol] (mol L-1) Abattement (%) 
Solution initiale 1,12 0 
120°C avec catalyseur 1,12 0 
300°C avec catalyseur 1,44 - 
380°C avec catalyseur 0,75 33 
420°C avec catalyseur 0,64 42 
450°C avec catalyseur 0,09 92 
450°C avec cata + 15 min 0,03 97 
Tableau  4‐2:  Concentration  du  glycérol  pour  quelques  échantillons  prélevés  au  cours  de  la  montée  en 
température. Quantification  réalisée  en  RMN‐1H  avec  étalon  interne.  Solution  initiale  à  1,0875 mol  L‐1  de 
glycérol en présence de catalyseur. 
Le phénomène de concentration, sur le contenu en glycérol est à nouveau visible par 
la méthode de RMN. Cependant, cette technique montre que la concentration de 
glycérol diminue fortement à partir de 420°C, puisque 42% du glycérol initial a 
disparu de la solution. Lorsque la température de 450°C est atteinte, il reste moins de 
10% de la concentration initiale en glycérol. La Figure 4-6 montre la superposition 




120°C avec catalyseur 
450°C avec catalyseur 




L’analyse RMN-1H montre clairement que les pics correspondant au glycérol sont 
atténués pendant la phase de montée en température et de nouveaux pics apparaissent 
(en particulier à 3,6 ppm) qui correspondent à des intermédiaires réactionnels. 
Cette analyse montre que les molécules de glycérol sont converties en majeure partie 
pendant la phase de montée en température en présence de catalyseur. Les solutions 
préparées sans catalyseur démontrent aussi une disparition importante du glycérol lors 
de l’atteinte de la température, mais l’effet est moins prononcé. Pour la suite des 
expérimentations, la mesure de la concentration de glycérol ne sera pas un paramètre 
permettant de comparer l’efficacité à la production d’hydrogène en fonction des 
conditions opératoires. 
Le Tableau 4-3 rassemble les abattements en COT et en concentration de glycérol 
pour les échantillons prélevés à 120°C, 420°C, 450°C et après 15 min de réaction à 
cette température. 
Echantillon Abattement en COT (%) 
Abattement en concentration 
de glycérol (%) 
Solution initiale 0 0 
120°C avec catalyseur 0 0 
380°C avec catalyseur 25,6  
420°C avec catalyseur 33,1 42 
450°C avec catalyseur 46,5 92 
450°C avec cata + 15 min 73 97 
Tableau 4‐3: valeurs de l’abattement en COT et glycérol pour la solution de glycérol avec catalyseur pendant la 
phase de montée en température. 
L’abattement sur la concentration de glycérol est toujours supérieur à l’abattement en 
COT pour les solutions considérées (avec catalyseur). Ce phénomène indique que les 
molécules de glycérol sont décomposées mais que des intermédiaires organiques sont 
présents en solution. Notamment à 450°C, la part de ces intermédiaires n’est pas 
négligeable puisque l’abattement en COT n’atteint pas 50% tandis que seulement 8% 
du glycérol initial est présent en solution. Pour les solutions sans catalyseur, l’écart est 
moindre entre la concentration de glycérol et le COT. L’analyse des intermédiaires 
réactionnels, ou du moins de certains intermédiaires, pourrait expliquer les valeurs 
élevées de COT par rapport à la concentration de glycérol. De plus, la nature de ces 
intermédiaires pourrait indiquer les chemins réactionnels mis en jeu dans cette zone 
de température. 




4.1.4 Analyse de quelques intermédiaires réactionnels 
L’analyse des échantillons prélevés au cours de la phase de montée en température a 
été réalisée par HPLC après avoir préalablement sélectionné des intermédiaires clés 
de la dégradation du glycérol à partir de la littérature [4]. Les molécules quantifiées 
dans ce travail sont repérées dans le Tableau 4-4. L’acide acétique a été recherché 
mais n’a pas été détecté dans les échantillons analysés. Les résultats sont présentés 
pour les expériences réalisées avec et sans catalyseur, de manière à identifier les 
chemins réactionnels favorisés par le catalyseur. 
Intermédiaires Formule semi développée 
1,2-propanediol (propan-1,2-diol) CH3-CHOH-CH2OH 
1-propanol (propan-1-ol) CH3-CH2-CH2OH 
Propionaldéhyde (propanal) CH3-CH2-CHO 
Hydroxyacétone CH3-CO-CH2OH 
Alcool allylique (prop-2-ène-1-ol) CH2=CH-CH2OH 
Acroléine (prop-2-ène-1-al) CH2=CH-CHO 
Ethylène glycol (éthan-diol) CH2OH-CH2OH 




En l’absence de catalyseur 
La Figure 4-7 montre que la plupart des produits de dégradation du glycérol en 
l’absence de catalyseur sont formés à partir de 360°C, autrement dit aux alentours du 
point critique (374°C). Ces intermédiaires sont l’acétaldéhyde, le propionaldéhyde, 
l’acroléine, l’hydroxyacétone, le méthanol, le 1 propanol, l’éthylène glycol, l’alcool 
allylique et le 1,2 propanediol. Des traces d’acide acrylique ont aussi été détectées 
(non montré). Ces résultats sont en accord avec la littérature [4], [5], [6], [7], 
cependant, la quantité de formaldéhyde est nulle ou extrêmement faible puisqu’il n’a 
pas été identifié dans les échantillons. Ceci semble dû à sa volatilité (point ébullition : 
-19°C) et/ou à la décomposition du formaldéhyde en gaz. Parmi les intermédiaires 
réactionnels obtenus lors de ce type de traitement, l’hydroxyacétone et le 
1,2 propanediol sont les deux premiers composés issus de la transformation du 
glycérol à partir de 160°C. Pourtant ils apparaissent en faibles quantités (1,5 mmol L-1 
chacun). Les concentrations des composés augmentent avec la température, sauf celle 
du 1,2 propanediol qui reste constante, les valeurs maximales sont obtenues à 450°C. 




Parmi ces produits, l’acétaldéhyde et l’acroléine sont les deux produits principaux, 
leurs concentrations sont respectivement de 53,4 et 37,1 mmol L-1 à 450°C. Les ordres 
de grandeur des concentrations des intermédiaires réactionnels sont cohérents avec 
ceux de May et al. [4], cependant, les produits principaux et leurs concentrations ne 
sont pas identiques. Dans leur cas, l’acide acétique, l’hydroxyacétone et l’acétaldéhyde 
sont les produits principaux. Ceci peut s’expliquer par des conditions opératoires et la 
nature du catalyseur différentes. La comparaison sera faite avec l’expérience en 




La concentration de glycérol varie peu au cours de la phase de montée en température 
en absence de catalyseur, ceci est cohérent avec le fait que la concentration et le 
nombre d’intermédiaires soient faibles.  
La couleur des échantillons prélevés est montrée à la Figure 4-8. Entre 120 à 360°C 
les échantillons sont transparents et incolores. De 380 à 450°C, la solution se colore 
en jaune pâle. A 450°C, et après 15 min de réaction, l’échantillon reste transparent, la 
couleur s’intensifie et une fine couche d’huile apparaît en surface. Cette huile, que 





































































produits de dégradation du glycérol. La variation de couleur de l’échantillon indique 




Selon les résultats précédents, on peut constater que le glycérol en solution aqueuse 
est relativement stable à une température inferieure à 360°C, il y a peu de réactions se 
produisant au dessous de cette température. La plupart des réactions de dégradation de 
glycérol se produisent à partir de 360°C. 
En présence de catalyseur 
La Figure 4-9 montre que, en présence de catalyseur (K2CO3), les intermédiaires 

































































La dégradation du glycérol débute à 120°C avec la production d’hydroxyacétone et de 
1,2 propanediol. Puis à partir de 280°C, le méthanol apparaît dans le mélange 
réactionnel et la concentration des deux premiers intermédiaires identifiés augmente 
jusqu’à atteindre une valeur maximale de l’ordre de 15 mmol L-1 à 320°C. À partir de 
la température critique, la concentration d’autres intermédiaires augmente et 
particulièrement l’acétaldéhyde atteint une concentration de 220 mmol L-1 à 420°C. 
Dans la zone entre 300 et 370°C, les valeurs de concentrations des intermédiaires ne 
peuvent être interprétées dans l’absolu puisqu’il a été supposé précédemment une 
concentration de la solution suite au prélèvement qui n’assure pas la condensation 
totale de la vapeur. Les intermédiaires existent mais leur concentration ne peut être 
comparée à la concentration initiale de glycérol. 
La Figure 4-10 (de (a) à (h)) montre l’évolution des concentrations des principaux 
intermédiaires en fonction de la température et de la présence ou non de catalyseur. 
En présence de catalyseur, la température de dégradation du glycérol est plus basse, 
les concentrations des intermédiaires réactionnels sont plus importantes sauf celle de 
l’acroléine qui est l’un des produits préférentiels de dégradation du glycérol sans 
catalyseur. L’acroléine est par ailleurs un intermédiaire (molécule plateforme) 
intéressant pour nombre de synthèses organiques. La Figure 4-10 montre que 
l’acétaldéhyde, le méthanol, l’hydroxyacétone, le 1-propanol, le 1,2 propanediol et 
l’éthylène glycol sont des intermédiaires obtenus en concentrations plus importantes 
avec catalyseur et ils apparaissent à des températures plus faibles. L’écart de 
température varie entre quelques degrés (par exemple l’acétaldéhyde) et une centaine 
de degrés (par exemple pour le méthanol). Parmi les intermédiaires réactionnels, le 
méthanol est formé seulement par mécanisme radicalaire [5]. En l’absence de 
catalyseur, il apparaît à partir de 400°C, alors qu’en présence de catalyseur, il apparaît 
à partir de 300°C. Les concentrations d’hydroxyacétone, de 1,2 propanediol et 
d’éthylène glycol apparaissent aussi à des températures plus basses en présence de 
catalyseur alors que ces intermédiaires sont issus de mécanismes radicalaires et 
ioniques. Comme en présence de K2CO3 la température de formation du méthanol est 
plus faible, cela suppose que la température d’activation des réactions radicalaires est 
plus basse. En effet, à 450°C, la concentration de méthanol en présence de catalyseur 
est 12 fois plus importante que celle sans catalyseur. Ceci signifie que K2CO3 favorise 
la réaction radicalaire. 





































































































































































































































K2CO3 permet de modifier également le mécanisme de la réaction radicalaire. Aux 
conditions de travail, à 450°C et 25 MPa, le produit ionique de l’eau est de magnitude 
7 fois plus faible que l’eau à température normale et la constante diélectrique est 
proche de celle de la vapeur d’eau. Ceci indique que le chemin réactionnel impliquant 
des radicaux libres est prédominant par rapport à la voie ionique.  
May et al. [4] résument un schéma réactionnel radicalaire simplifié de la dégradation 
du glycérol en eau supercritique (Figure 4-11) 
 
Figure 4‐11 : schéma réactionnel simplifié de la dégradation de glycérol en eau supercritique [4]. 
Les réactions de transfert des atomes d'hydrogène forment les radicaux instables : 
ܥHଶ െ CHOH െ CHଶOH•  (Int. 1) et ܥܪܱܪ െ CHOH െ CHଶOH•  (Int. 2). Le premier 
évolue en propionaldéhyde et en alcool allylique, alors que le second est converti en 
acroléine, acide acrylique et formaldéhyde. L’isomérisation du radical (Int. 2) forme 
également les radicaux  ܥܱܪ െ ሺCHଶOHሻଶ•  (Int. 3) qui évoluent ensuite vers 
l'acétaldéhyde et l'acide acétique. Le formaldéhyde est seulement un intermédiaire qui 
conduit rapidement à la formation de monoxyde de carbone, lequel est ensuite 
transformé en dioxyde de carbone par la réaction de « water gas shift ».  
Les résultats présentés montrent que les concentrations de propionaldéhyde et 
d’acétaldéhyde sont plus importantes en présence de catalyseur que sans catalyseur. 
En revanche la concentration d’acroléine est plus importante en l’absence de 
catalyseur. Ceci indique que K2CO3 favorise la formation des radicaux Int. 1 
CHOH-CHOH-CH2OH 




ܥHଶ െ CHOH െ CHଶOH• ,  et donc le chemin réactionnel passant par celui-ci. 
Parallèlement le catalyseur facilite l’isomérisation du radical Int. 2 qui permet de 
former Int. 3. En conséquence, la formation d’acide acétique peut être améliorée. Ceci 
est très important pour la gazéification du glycérol, car cet acide peut ensuite se 
décomposer en CH4, CO, CO2, H2 [9]. Dans l’expérience avec catalyseur, l’acide 
acétique n’est pas détecté dans la phase liquide, tandis que du gaz est produit pendant 
la phase de montée en température (voir la partie 4.3.2), lequel peut provenir de la 
transformation de l’acide acétique. K2CO3 a donc un effet non seulement sur la 
réaction du “water-gas shift”, mais aussi sur l’orientation du chemin réactionnel 
permettant d’augmenter le rendement de la gazéification.  
Au dessous de 300°C, les échantillons sont transparents et incolores, alors qu’un 
changement de couleur apparaît de 320 à 360°C, les échantillons deviennent rose très 
clair (Figure 4-12). Entre 380 et 400°C, ils redeviennent transparents, mais à partir de 
420°C, ils deviennent jaunes, troubles et une couche d’huile marron foncé se dépose 
en surface des échantillons prélevés à 450°C. En comparaison avec la Figure 4-9, le 
changement de couleur entre 320 et 360°C ne peut pas être attribué à la présence 
d’hydroxyacétone et de 1,2 propanediol car ces composés sont incolores. Ceci indique 
que dans cette gamme de température, d’autres composés doivent apparaître et n’ont 
pas été identifiés. La variation de couleur et l’aspect trouble de la solution au dessus 
de 420°C indiquent que les réactions sont différentes ou que les cinétiques impliquent 
une composition très différente de la phase liquide.  
 
Figure  4‐12 :  Variation  de  la  couleur  des  échantillons  au  cours  de  la  phase  de  montée  en  température. 
(glycérol : 10% en masse, sans catalyseur, puissance de chauffe : 100%). 
Conclusion pour l’analyse des intermédiaires en phase liquide 
La dégradation de glycérol au cours de la phase de montée en température en présence 
ou non de catalyseur (K2CO3) génère les mêmes intermédiaires réactionnels. En 
l’absence de catalyseur, le glycérol est relativement stable à une température 




inferieure à 360°C. En présence de catalyseur, la température de début de dégradation 
du glycérol est plus basse, les concentrations des intermédiaires réactionnels sont plus 
importantes sauf concernant l’acroléine. Le catalyseur K2CO3 permet de réduire la 
température de la réaction et favorise la réaction radicalaire. Il modifie également le 
mécanisme global de la réaction radicalaire, autrement dit la sélectivité de certaines 
réactions, ceci permet d’améliorer le rendement de la gazéification. Les expériences 
suivantes permettront de suivre le rendement de gaz lorsque la température cible est 
atteinte. 
4.2 Influence des paramètres opératoires sur la production d’hydrogène 
à partir de solutions de glycérol en réacteur batch 
Cette partie rassemble les résultats concernant la gazéification du glycérol en eau 
supercritique. Idéalement, la gazéification hydrothermale du glycérol pour l’obtention 
de l’hydrogène est décrite par la réaction globale : 
ܥଷܪ଼ܱଷ ൅ 3ܪଶܱ ՜ 7ܪଶ ൅ 3ܥܱଶ Équation 4‐1 
Une étude de l’influence des paramètres opératoires a été réalisée dans les mini-
autoclaves (température, pression, concentration et nature du catalyseur, concentration 
de glycérol et temps de réaction). 
L’évaluation des performances du traitement sont basées sur l’analyse de la répartition 
du carbone organique initial entre les phases liquide et gaz (Eq 2-10, 2-11 et 2-12), le 
taux de conversion du carbone en gaz (CO2, CH4, C2H6, CO) noté Xi (Eq 2-13), le taux 
de conversion en hydrogène gazeux (XH2, Eq 2-14) et en termes de capacité calorifique 
du gaz produit et l’efficacité de transformation énergétique (Eq 2-15 et 2-6). En raison 
d’une faible quantité de solide produite et/ou de son adhérence sur les parois du 
réacteur, cette phase n’a pu être pesée et donc n’a pas pu être intégrée au bilan matière 
sur le carbone. De plus, au cours des expériences, un surnageant huileux a parfois été 
observé mais en quantités non mesurables. 
4.2.1 Influence de la température 
Les expériences sont menées dans les mini réacteurs à 450, 500, 525, 550 et 600°C et 
25 MPa. Une solution de glycérol de 5% en masse et contenant K2CO3 à 0,5% en 
masse est utilisée afin d’examiner l’influence de la température.  
 




Bilan sur le carbone 
Chaque manipulation est réalisée pour un temps donné de 60 min. La Figure 4-13 
illustre la distribution du carbone entre les phases liquides et gaz en fonction de la 
température.  
 
Figure  4‐13 :  Influence  de  la  température  sur  la  distribution  du  carbone  (450‐600°C,  25  MPa,  60  min, 
[glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=0,5% en masse). 
Le bilan sur le carbone analysé est compris entre 65 et 85% et plus la température 
augmente, meilleur est le bilan matière sur le carbone. La Figure 4-13 montre que la 
fraction de carbone converti en gaz (Xc) augmente de 29% à 78% lorsque la 
température augmente de 450 à 550°C, puis il se stabilise à 75% pour 600°C. 
L’augmentation de la gazéification du carbone avec la température est en accord avec 
les résultats de Potic [10], où le Xc augmente avec la température jusqu’à 650°C, puis 
se stabilise autour de 77% (solution à 19% en masse de glycérol, sans catalyseur). La 
température à laquelle la fraction de carbone converti en gaz se stabilise est différente 
entre les deux résultats. Le gain de 100°C entre les conditions opératoires de Potic [10] 
et nos conditions opératoires est probablement induit par l’utilisation du catalyseur 
(K2CO3) et la faible concentration de glycérol. En parallèle, le taux de carbone 
organique résiduel (XCOT résiduel) dans la phase liquide diminue de 36% à 1% avec la 
température. Ceci indique que les mécanismes réactionnels doivent être différents aux 
plus hautes températures ou que les cinétiques de réactions sont accélérées pour 
convertir les composés organiques de la phase liquide vers la phase gazeuse. Une 
faible proportion de carbone inorganique apparaît à 550 et 600°C. La quantité de 
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partielle de CO2 dans la phase gazeuse et le pH de la solution. Une analyse de la phase 
gazeuse, si elle est riche en CO2, peut expliquer en partie ce phénomène. 
En déduisant la teneur de carbone en huile et solide à partir des valeurs de la Figure 
4-13, la quantité de carbone pouvant être convertie vers ces phases diminue avec 
l’augmentation de la température. Cependant, seule l’observation permet de donner 
une tendance sur la distribution des quantités de solide et d’huile. L’expérience 
montre que la gazéification de glycérol forme très peu de solide, il génère plutôt une 
huile collant aux parois du réacteur. En comparaison avec la gazéification du glucose, 
il semble que le glycérol soit plus facile à gazéifier. En effet, dans tous les cas le taux 
de conversion du carbone vers la phase gaz est supérieur pour les solutions de 
glycérol. Par exemple à 550°C, il vaut 78% pour la solution de glycérol (Figure 4-13), 
et 41% pour la solution de glucose (Figure 3-6). Le bilan carbone sur les phases 
liquides et gazeuses est aussi meilleur en présence de glycérol par rapport au glucose. 
En effet, le bilan carbone se situe entre 45 et 55% dans cette gamme de température 
pour le glucose (450-600°C), alors qu’il atteint 65 à 85% en utilisant les solutions de 
glycérol. L’augmentation de température conduit donc à convertir en plus grande 
quantité le carbone de la phase liquide vers la phase gazeuse, tout en limitant la part 
de carbone récupérable dans les phases liquides et solides. Cependant, la composition 
du gaz est importante en vue de la valorisation du glycérol en hydrogène.  
Phase gazeuse 
La Figure 4-14 montre la variation du taux de conversion du carbone et de 
l’hydrogène en gaz (CO2, H2, CH4, C2H6, C2H4 et C3H8) en fonction de la température. 
L’augmentation de la température modifie le taux de conversion des gaz étudiés. Pour 
une température comprise entre 450 et 525°C, les taux de conversion XH2, XCO2, XCH4, 
XC2H6 et XC3H8 augmentent avec la température. Un XH2 maximal de 36% est obtenu à 
525°C. Lorsque la température est comprise entre 550 et 600°C, les taux de 
conversion en hydrogène et en propane diminuent tandis que les taux de conversion 
des autres gaz augmentent. Dans cette zone, la composition du produit gazeux change, 
le XH2 diminue à 29% puis se stabilise à partir de 550°C, en revanche, à la même 
température, le XCO2 continue d’augmenter jusqu’à 46 % puis se stabilise. 





Figure  4‐14 :  Influence  de  la  température  sur  le  taux  de  conversion  du  carbone  en  gaz  i  (Xi)  et  le  taux  de 
conversion  de  l’hydrogène  en H2  (XH2)  (450‐600°C,  25 MPa,  60 min,  [glycérol]=5%  en masse,  [K2CO3]=0,5% 
en masse). 
La Figure 4-14 indique que pour des températures inférieures à 525°C, le taux de 
conversion du carbone en CO2 et le taux de conversion de l’hydrogène en H2 ont des 
valeurs proches. Dans cette zone, la gazéification de glycérol produit un gaz riche en 
H2. Ces résultats sont cohérents avec les tendances obtenues par Bülher et al. [5] en 
procédé continu et en l’absence de catalyseur où la conversion en H2 augmente avec 
l’augmentation de la température jusqu’à 450°C (45 MPa). Le C2H4 n’apparaît que 
dans cette gamme de température (T<525°C). Sa présence indique que des réactions 
de reformage d’hydrocarbures ont lieu [11]. Au delà de 525°C, alors que le taux de 
conversion en dioxyde de carbone augmente, celui de l’hydrogène diminue pour 
s’approcher des valeurs des taux de conversion du carbone en CH4 et en C2H6. Dans 
cette zone, la gazéification de glycérol produit un mélange valorisable par la présence 
d’hydrogène, de méthane et d’éthane (Figure 4-15). Cependant, les auteurs ayant 
travaillé avec des catalyseurs à base de ruthénium ont montré que la conversion en 
hydrogène augmentait entre 510 et 550°C à la pression de 35 MPa [4], et s’approchait 
même de la gazéification complète avec une quantité d’hydrogène obtenue (6,5 mol 
de H2 par mol de glycérol) quasi équivalente à la valeur théorique de la réaction totale 
(7 mol de H2 par mol de glycérol) lorsque la température était portée à 800°C à 
24,1 MPa [12], [13]. La nature du catalyseur semble cependant influencer la 
composition du gaz produit puisque l’augmentation de la température jusqu’à 500°C en 






















La diminution de XH2 et l’augmentation de XCH4 peuvent être expliquées par la 
compétition entre la réaction du « water gas shift » (Eq 1-12) et la réaction de 
méthanation (Eq 1-13). En dessous de 525°C, les XH2, XCO2, XCH4 augmentent de la 
même façon, ce qui explique que la réaction du « water gas shift » joue un rôle aussi 
important que la réaction de méthanation. Au dessus de 550°C, le taux de conversion 
en CO2 (XCO2) est constant. Ceci peut s’expliquer par le fait que la réaction du « water 
gas shift » ait atteint son équilibre. Par contre, la diminution de XH2 et l’augmentation 
de XCH4 montrent que l’équilibre de la réaction de méthanation est déplacé dans le 
sens de la formation de CH4 et donc de la disparition de H2. Dans ce cas, la réaction 
de méthanation devient la réaction prépondérante par rapport à la réaction du « water 
gas shift ». 
Evaluation énergétique du gaz produit  
Pour compléter cette analyse, une étude énergétique sommaire a aussi été réalisée. La 
Figure 4-15 montre la variation de l’efficacité énergétique et le PCI global du gaz 
produit. L’efficacité énergétique et le PCI augmentent de 0,18 à 0,69 et 
respectivement de 64,00 à 239,99 kcal par mol de glycérol lorsque la température 
augmente de 450 à 550°C, puis diminuent à 0,65 et respectivement à 227,72 kcal par 
mol de glycérol à 600°C. Le bénéfice maximal en énergie est obtenu à une 
température relativement faible (550°C).  
 
Figure 4‐15 :  Influence de  la température sur  l’efficacité énergétique (a) et  le PCI total de gaz (b) (450‐600°C, 
25 MPa, 60 min, [glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=0,5 % en masse). 
Les résultats montrent qu’une température relativement faible (<525°C) favorise la 
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(>525°C) enrichit le gaz en méthane. La solution de glycérol est gazéifiée plus 
aisément qu’une solution contenant du glucose, notamment car sa gazéification est 
plus complète et se produit à une température plus faible. En comparant les taux de 
conversion obtenus avec les solutions de glycérol et de glucose, il apparaît qu’entre 
450 et 525°C, les taux de conversion en CO2 et H2 sont très proches pour le glycérol 
(Figure 4-14), tandis que les solutions de glucose présentent un taux de conversion en 
CO2 4 fois plus élevé que le taux de conversion en H2 (Figure 3-7). Ces résultats ainsi 
que la bibliographie indiquent que la pression, la nature du catalyseur et le temps de 
réaction (inférieur à la minute dans les procédés continus) influencent grandement la 
composition du gaz et l’efficacité de la gazéification. Avant de s’intéresser 
longuement à l’effet du catalyseur, l’influence de la pression est présentée. 
4.2.2 Influence de la pression 
Les expériences sont conduites à 525°C, avec une solution de glycérol à 5% en masse 
et de K2CO3 à 1,5% en masse. La pression varie entre 20 et 28 MPa. Le temps de 
réaction est fixé à 60 min.  
Bilan sur le carbone 
La Figure 4-16 montre que l’augmentation de la pression du système dans la gamme 
choisie a une faible influence sur la distribution du carbone. 
 
Figure  4‐16 :  Influence  de  la  pression  sur  la  distribution  du  carbone  (525°C,  20‐28  MPa,  60  min, 
[glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=1,5 % en masse). 
Après une heure de réaction, le XCOT résiduel dans phase liquide se stabilise à environ 
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légèrement (75%, 75%, 71%) pour des pressions de 20, 25 et 28 MPa. Par déduction, 
environ 15% de carbone se convertit en huile collant sur les parois de l’autoclave.  
En regard des expériences précédentes, la variation du carbone inorganique étant 
faible, il est possible que la variation de la composition soit elle aussi faible. 
Composition du gaz 
La Figure 4-17 montre la variation du taux de conversion du carbone et de 




Les taux de conversion de H2, CH4 et C2H6, C3H8 et C2H4 sont à peu près stables entre 
20 et 28 MPa et valent respectivement 30%, 14%, 7%, 6% et 1%. Cependant, le taux 
de conversion de CO2 baisse légèrement de 46% à 43% en parallèle avec 
l’augmentation du CI. Comme dans le réacteur batch, l’influence de la pression est 
souvent accompagnée de l’influence de la concentration (Partie 3.2.5), la diminution 
de XCO2 doit être aussi corrélée à la variation de composition de la solution. 
L’augmentation de la pression influence aussi les propriétés intrinsèques de l’eau 
supercritique et en particulier le produit ionique. Celui-ci favorise ou inhibe les 
mécanismes de réaction du type ioniques ou radicalaires. 
Dans la gamme de pression étudiée, les propriétés ne varient pas de manière 
significative et ne peuvent donc pas donner une tendance claire à l’effet de la pression. 
Bülher et al. [5] ont travaillé à des pressions comprises entre 25 et 45 MPa, et 
l’analyse du gaz et du liquide leur ont permis de montrer que les pressions élevées 





















la pression n’a pas d’effet sur la production d’hydrogène. Cependant, seule une 
analyse poussée de la phase liquide pourrait indiquer une réelle influence de la 
pression sur les réactions intermédiaires de dégradation du glycérol. 
Les résultats expérimentaux menés avec des solutions de glucose montraient que la 
pression dans les limites des valeurs testées n’avait pas une influence significative sur 
la conversion du glucose ni sur la composition du gaz (Partie 3.2.5). Les expériences 
sur le glycérol confirment cette conclusion. En maintenant la pression constante à 25 
MPa, l’influence du catalyseur et de sa concentration est étudiée dans la partie suivante. 
4.2.3 Influence du catalyseur 
Afin d’étudier l’influence du catalyseur, deux séries d’expériences ont été menées. 
Pour la série 1, l’effet de la température (450, 500 et 600°C) a été étudié en présence 
et absence de catalyseur (K2CO3, 0,5% en masse). Les solutions de glycérol à 5% en 
masse ont été traitées sous 25 MPa et pendant 60 min. Le but de la série 2 est de trouver 
la concentration optimale de K2CO3 dans la gamme 0,37-1,5% en masse en gardant les 
autres paramètres constants (525°C, 25 MPa, 60 min, 5% en masse de glycérol). 
Série 1 : 
Bilan sur le carbone 
La Figure 4-18 présente la distribution du carbone entre les phases liquides et gaz en 



























Gaz-sans cat. Gaz-avec cat.
COT Liquide-sans cat. COT Liquide-avec cat.
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La fraction de carbone converti en gaz (Xc) augmente avec la température que ce soit 
avec (■) ou sans catalyseur (□) tandis que le COT de la phase liquide diminue dans 
les 2 cas (♦ et ◊). Ces tendances sont en accord avec le fait que la gazéification est 
favorisée par l’augmentation de la température. Pour les expériences à 450°C, l’écart 
observé entre les fractions de carbone converties vers les différentes phases est 
relativement élevé. En effet, la fraction de carbone convertie vers la phase gaz est de 
15% sans catalyseur et de 30% avec catalyseur. Dans le même temps, le carbone 
organique resté en solution représente plus de 60% sans catalyseur au lieu de 37% 
avec catalyseur. Lorsque la température augmente à 500°C, l’écart observé est 
légèrement moins important. Lorsque la température atteint 600°C, il semble que le 
catalyseur n’ait plus d’effet sur la distribution du carbone car dans ce cas, les taux de 
conversion vers les phases liquides et gaz sont identiques. Pour des températures 
inférieures à 600°C, le catalyseur permet d’abaisser de manière significative la 
température de gazéification. En effet, à 450°C avec catalyseur, les atomes de carbone 
issus de la solution de glycérol se répartissent pour environ 1/3 dans chaque phase (30% 
gaz et 37% liquide) alors que sans catalyseur le carbone se répartit pour 60% dans le 
liquide et 15% dans le gaz.  
Le catalyseur semble modifier certaines réactions mises en jeu puisqu’une faible 
partie du carbone organique se retrouve minéralisée en solution (CI liquide) en sa 
présence, ou bien la pression partielle du dioxyde de carbone est plus élevée.  
Composition du gaz 
Le Tableau 4-5 présente les taux de conversion du glycérol en gaz i lors des 
expériences menées avec et sans catalyseur à différentes températures. 
Gaz i 
Température (°C) 
450 500 600 
sans avec sans avec sans avec 
H2 8% 22% 14% 33% 23% 28% 
CO2 12% 26% 23% 35% 40% 45% 
CH4 0% 1% 6% 6% 17% 17% 
C2H6 1% 1% 5% 4% 19% 14% 
C2H4 0% 0% 1% 2% 0% 0% 
C3H8 0% 0% 5% 6% 0% 0% 
CO 4% 0% 8% 0% 0% 0% 
Tableau 4‐5 :  Influence du catalyseur  (K2CO3) sur  la taux de conversion du carbone en gaz  i  (Xi) et  le taux de 
conversion  de  l’hydrogène  en  H2  (XH2)  (450,  500,  600°C,  25  MPa,  60  min,  [glycérol]=5%  en  masse, 
[K2CO3]=0,5% en masse). 




Le produit gazeux est constitué principalement de H2, CO2, CH4, ainsi que de faibles 
quantités de C2H6 et de C2H4. Quelques traces de C3H8 et CO apparaissent également 
à certaines températures. De manière générale, l’augmentation de la température et la 
présence de catalyseur induisent une augmentation des taux de conversion du glycérol 
pour presque tous les gaz. En effet, le taux de conversion en éthane augmente avec la 
température, mais reste plus faible en présence de catalyseur. Concernant le 
monoxyde de carbone, le taux augmente puis diminue avec la température ; il est 
négligeable en présence de catalyseur. La présence d’une substance alcaline favorise 
la réaction du « water gas shift » qui consomme du CO, ce qui est cohérent avec la 
diminution du taux de conversion. Le catalyseur K2CO3 a une influence remarquable 
sur la production d’hydrogène aux plus faibles températures. En effet, le taux de 
conversion en hydrogène avec catalyseur est 4 fois plus élevé à 450°C, 2 fois à 500°C 
et légèrement supérieur à 600°C. Cependant, le taux de conversion XH2 avec le 
catalyseur diminue légèrement lorsque la température augmente de 500 à 600°C. Ce 
comportement pourrait être dû à un équilibre thermodynamique différent (favorisant 
la méthanation) ou à une efficacité différente du catalyseur en fonction de la 
température (selon la loi d’Arrhenius). Le taux de conversion de carbone en CO2 
augmente aussi en présence de catalyseur et avec la température. Alors que le taux de 
conversion est presque identique à 600°C en présence ou pas de catalyseur, la valeur 
en présence de catalyseur est 2 fois plus élevée à 450°C et 1,5 fois plus élevée à 500°C. 
Les effets sur la cinétique sont alors plus prononcés aux plus basses températures. 
Les résultats expérimentaux indiquent que le catalyseur augmente la gazéification et 
la production d’hydrogène à une température de 450 ou 500°C. A 600°C, le catalyseur 
n’a pas d’influence significative sur la performance à la gazéification ni sur la 
composition du gaz. Pour toutes ces expériences, les quantités de catalyseur et de 
glycérol ont été fixées. Cependant, le ratio de concentration peut affecter la cinétique 
de certaines réactions et donc influencer la cinétique de la réaction globale. 
Série 2 :  
Afin d'étudier l'influence de la concentration en catalyseur, cinq expériences avec des 
concentrations en K2CO3 différentes ont été effectuées en conservant les autres 
paramètres constants (525°C, 25 MPa, 5% en masse (0,54mol L-1) de glycérol,60 min). 
Une température de 525°C a été choisie pour cette série d’expériences car elle 




présente un bon compromis entre l’efficacité globale de gazéification (Partie 4.2.1) et 
la possibilité d’observer un effet de catalyseur (Partie 4.2.3, série 1). La concentration 
de K2CO3 est fixée à 0,37, 0,50, 0,75 et 1,50% en masse. Ces valeurs correspondent 
respectivement aux rapports molaires entre le glycérol et le K2CO3 de 20, 15, 10 et 5. 
Bilan sur le carbone 
La Figure 4-19 présente la distribution du carbone en fonction de la concentration du 
catalyseur. 
 
Figure  4‐19:  Influence du  catalyseur  [K2CO3]  sur  la  distribution  du  carbone  en  phase  gaz  et  liquide  (525°C, 
25 MPa, 60 min, [glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=0,37‐1,5% en masse). 
Il montre que, quelle que soit la concentration du catalyseur, environ 70% du carbone 
issu de la solution de glycérol est récupéré dans la phase gazeuse. La variation 
observée en fonction de la concentration est légère (69 à 76%). Le taux de carbone 
obtenu dans la phase gaz augmente avec la concentration du catalyseur entre 0,37 et 
0,5% puis diminue légèrement jusqu’à 1,5%. La concentration du catalyseur influence 
peu la conversion du glycérol vers la phase liquide organique. En effet, le carbone 
organique en phase liquide représente 7% avec les concentrations de 0,37 et 0,5% en 
masse de catalyseur, et 5 et 6% pour les deux concentrations supérieures. Ces 
variations sont faibles et peuvent être le résultat d’une différence d’homogénéité 
(présence d’huile) entre les solutions analysées. Par contre, la part de carbone 
inorganique de la phase liquide augmente avec la concentration de catalyseur (de 0 à 
4%). Ceci s’explique par le pH des solutions, en effet en fin de réaction les solutions 
contenant le catalyseur sont encore basiques alors que les solutions sans catalyseur 
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Globalement, les faibles variations de la fraction de carbone converti en gaz et en 
COT résiduel indiquent que la concentration de catalyseur (K2CO3) a peu d’influence 
sur la gazéification du glycérol sous ces conditions, de la même manière que la 
concentration de catalyseur influençait aussi relativement peu la gazéification de la 
solution de glucose (Figure 3-10). Cependant, une concentration à 0,5% en masse de 
catalyseur présente le bilan carbone le plus élevé (84%) avec une efficacité à la 
gazéification élevée. 
Composition du gaz 
La composition du gaz obtenu, au travers des taux de conversion, est présentée en 
fonction de la concentration de catalyseur à la Figure 4-20. 
 
Figure 4‐20 :  Influence du catalyseur  (K2CO3) sur  le taux de conversion du carbone en gaz  i  (Xi) et  le taux de 
conversion de l’hydrogène en H2 (XH2) (525°C, 25 MPa, 60 min, [glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=0,37‐1,5% en masse). 
Les gaz principaux de la gazéification de glycérol sont H2, CO2, CH4, C2H6 et C3H8. 
Le monoxyde de carbone n’est détecté dans aucun des cas, ce qui s’explique par la 
contribution du catalyseur K2CO3 et par le temps de réaction (60 min) qui permet 
d’atteindre un avancement des réactions différent des systèmes traités en continu. Les 
taux de conversion de carbone en CO2, CH4, C2H6 et C3H8 restent quasiment stables 
lorsque la concentration de K2CO3 augmente de 0,37 à 1,5% en masse, cependant, 
XH2 augmente légèrement de 26% à 33%. En tenant compte de l’erreur de mesure, 
l’augmentation reste visible mais de très faible amplitude. La Figure 4-20 montre que 
la concentration de K2CO3 n’est pas un facteur important influençant la composition 
du produit gazeux. Une concentration élevée de K2CO3 favorise légèrement la 
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de gaz de manière significative. En effet, le pouvoir calorifique du gaz produit vaut 
223 kcal par mol de glycérol en présence de 0,5% en masse de catalyseur, et cette 
valeur diminue à 213 kcal par mol de glycérol avec 1,5% en masse de catalyseur (non 
montré). Dans l’objectif de traiter un déchet réel contenant du glycérol et des 
substances alcalines, ce résultat est important car il indique que la concentration 
d’alcalin disponible ne nécessite à priori pas d’ajustements pour optimiser la 
gazéification ou la conversion en hydrogène. 
Le catalyseur (K2CO3), par sa présence, a une influence importante sur la 
gazéification du glycérol. Il permet d'abaisser la température de la réaction, 
d'améliorer l'efficacité de gazéification, d'augmenter la production d'hydrogène et de 
réduire la production de CO. La concentration de K2CO3 ne permet pas d’ajuster les 
performances du traitement, la meilleure production d’hydrogène est cependant 
obtenue avec 1,5% en masse de K2CO3, ceci correspond à un rapport molaire 
[glycérol]/[K2CO3] de 5. Au delà de ce rapport molaire, la quantité totale de matière 
organique à traiter est un facteur limitant important des systèmes batch et continus [15].  
4.2.4 Influence de la concentration 
L’influence de la concentration de glycérol a été étudiée dans une gamme comprise 
entre 5% et 32% en masse à 25 MPa, 600°C et pendant 60 min. En regard des 
résultats précédents obtenus en faisant varier la concentration de catalyseur, 
l’influence de la concentration de glycérol est alors étudiée en maintenant un rapport 
molaire [glycérol]/ [K2CO3] fixe et égal à 5. 
Bilan sur le carbone 
La Figure 4-21 montre la distribution du carbone entre les phases liquides et gaz en 
fonction de la concentration initiale de glycérol. Lorsque la concentration augmente, 
le bilan carbone effectué sur les phases analysées diminue de 84 à 65%. Ceci indique 
que la fraction de carbone non analysée, qui peut provenir du solide, de l’huile et/ou 
des pertes, augmente avec la concentration de glycérol. D’après l’examen visuel des 
réacteurs après des réactions de gazéification de solutions de glycérol, les quantités de 
solide et/ou phase huileuse formées sont presque nulles. En comparaison avec la 
gazéification des solutions de glucose, la quantité de solide formé avec la solution de 
glycérol est bien inférieure, ce qui est en accord avec les bilans carbone obtenus à la 
Figure 4-21 et à la Figure 3-8 du chapitre 3. De manière générale, la Figure 4-21 




montre que l’augmentation de la concentration de matière organique a une influence 
négative sur la gazéification du carbone. En effet, la fraction de carbone converti en 
gaz diminue de 75% à 56% lorsque la concentration de glycérol augmente de 5% à 32% 
en masse (environ 6,5 fois). Cependant, la quantité de gaz produite par la 
gazéification d’une solution à 32% en masse de glycérol est 4,5 fois plus importante 
que celle obtenue avec une solution à 5% en masse (non montré). En ce sens, la 
quantité totale de gaz récupéré est alors plus importante. Le taux de gazéification du 
carbone vers la phase gaz est bien plus élevé dans le cas du glycérol par rapport au 
glucose. Plus précisément, pour une solution à 19% en masse de glycérol, ce taux vaut 
60%, alors que, pour une solution à 20% en masse de glucose, il est seulement de 37% 
(Partie 3.2.3). Le carbone dans la phase liquide est sous forme de carbone organique 
(COT) et de carbone inorganique (CI). Les taux de conversion en COT et CI 
diminuent légèrement quand la concentration augmente. Cependant, les quantités de 
COT et CI augmentent quasiment proportionnellement avec la concentration initiale 
de glycérol dans la solution. Par exemple : pour des solutions à 5% et à 32% en masse 
(rapport = 6,4), le COT résiduel vaut respectivement 1,4 g L-1 et 9,1 g L-1 (rapport = 6,5). 
 
Figure 4‐21 :  Influence de  la concentration de glycérol sur  la distribution du carbone (525°C, 25 MPa, 60 min, 
[glycérol]=5‐32% en masse, [glycérol]/ [K2CO3]=5 en mole). 
Le taux de COT rémanent varie entre 7 et 5% pour le glycérol alors que le COT 
diminue de 6 à 0% en augmentant la concentration de glucose. Les comportements 
entre les deux substances semblent donc différents. L’augmentation de la 
concentration de matière organique en phase liquide (glycérol ou glucose) induit en 
général une formation de solide plus importante, ceci est particulièrement vérifié dans 
le cas du glucose. Plus la quantité de solide formé augmente, plus la quantité de 
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conversion du carbone vers la phase gaz chute. Cette théorie se vérifie bien dans le 
cas de solutions de glucose (Figure 3-8). Par contre, la gazéification de solutions de 
glycérol forme une très faible quantité de solide qui n’augmente pas de manière 
significative avec la concentration. De plus, la conversion de la matière organique 
dans la phase liquide dans l’eau supercritique reste quasiment constante lorsque la 
concentration augmente. Autrement dit, la part de glycérol donnant lieu à des 
composés organiques solubles est à peu près équivalente quelle que soit la 
concentration initiale. Dans le même temps, la part de carbone récupérée dans la 
phase gazeuse diminue, ceci induit donc que l’augmentation de la concentration 
initiale en glycérol favorise la conversion du carbone vers une phase huileuse 
essentiellement. Ceci n’est pas gênant, car la gazéification du carbone présent en 
phase liquide est plus aisée qu’en phase solide. De plus, l’huile collant sur les parois 
se nettoie plus facilement en procédé batch que le solide. Dans l’optique d’un procédé 
continu, une étude plus approfondie de la viscosité de cette huile serait nécessaire de 
manière à obtenir le taux de cisaillement. En effet, pour un réacteur piston industriel 
par exemple, l’ajustement du débit pourrait permettre d’entrainer l’huile avec la phase 
aqueuse, et donc d’éviter des problèmes d’accumulation sur les parois qui 
contribueraient à déstabiliser les transferts thermiques. 
Composition du gaz 
Dans le cas des solutions de glucose, l’augmentation de la concentration initiale 
induisait une diminution importante de la conversion du glucose en gaz et plus 
particulièrement en hydrogène.  
La Figure 4-22 montre la variation du taux de conversion en gaz en fonction de la 
concentration initiale de glycérol. L’augmentation de la concentration de glycérol 
réduit globalement le taux de conversion du carbone et de l’hydrogène en phase gaz. 
Concernant H2 et CO2, les taux diminuent respectivement de 32 à 21% et de 46 à 30% 
lorsque la concentration de glycérol augmente de 5 à 32% en masse. Les taux de 
conversion en méthane et éthane varient très peu et se stabilisent à environ 13% et 9%. 
Le taux de conversion en propane semble se stabiliser à 7%, malgré l’absence de C3H8 
dans le produit gazeux pour les solutions à 9 et 19% en masse (profil confirmé par 
reproductibilité). L’éthylène n’est présent qu’à l’état de traces (1%) pour les solutions 
de 5 à 25% puis il disparaît.  






taux  de  conversion  de  l’hydrogène  en  H2  (XH)  (525°C,  25  MPa,  60  min,  [glycérol]=5‐36%  en  masse, 
[glycérol]/[K2CO3]=5 en mole). 
La diminution du taux de conversion en hydrogène avec l’augmentation de la 
concentration initiale est en accord avec la bibliographie [10]. Les auteurs ont noté 
l’augmentation de la production de CO au cours de leurs expériences, ce qui n’est pas 
le cas dans nos conditions opératoires en présence du catalyseur alcalin. Byrd et al. 
[12] ont montré qu’à une température plus élevée (800°C, 24,1 MPa, catalyseur 
Ru/Al2CO3), une conversion complète du glycérol en produits gazeux a été obtenue, 
même pour des concentrations de glycérol très importantes (40%.) Dans leur cas, les 
rendements expérimentaux de production des différents gaz sont proches des valeurs 
théoriques de l’équilibre thermodynamique (calculs effectués avec l’équation de 
Peng-Robinson). Malgré que la quantité initiale de composé organique soit néfaste 
vis-à-vis des performances de la gazéification, une très haute température permet 
cependant de réaliser efficacement la gazéification de solutions fortement chargées. 
Evaluation énergétique du gaz produit  
La Figure 4-23 permet de retranscrire la composition de la phase gazeuse en termes de 
capacité énergétique du gaz produit. L’efficacité énergétique (histogramme) diminue 
lorsque la concentration de glycérol augmente. Cependant, le profil observé de 
diminution n’est pas linéaire. Cette valeur globale est composée du rendement 
énergétique de différents gaz pour lesquels le profil individuel est différent. En effet, 
les rendements énergétiques sur l’hydrogène et le méthane ont tendance à diminuer, 
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rendement est stable. Donc le rendement global semble diminuer et les variations 




Le PCI global du gaz diminue légèrement avec l’augmentation importante de la 
concentration de glycérol. En effet, le PCI du gaz obtenu diminue de 15% entre les 
solutions de 5 et 32% en masse. Par contre, la comparaison des PCI des gaz issus de 
solutions de glucose à 5 et 20% en masse montre une diminution de 40%. L’effet de la 
concentration sur l’efficacité de la gazéification et la qualité du gaz dépend aussi de la 
nature de la molécule à traiter. 
Lorsque la concentration de glycérol augmente de 5 à 32%, l’efficacité de la 
gazéification du glycérol diminue de 86 à 58% (non montré). En conséquence, 
l’efficacité énergétique diminue de 0,65 à 0,55 (Figure 4-23). Pourtant, l’énergie 
amenée par le produit gazeux pour la solution de 32% (279 kcal) est 5,4 fois plus 
important que celle de 5% (51 kcal). De cette façon, la gazéification d’une solution de 
glycérol de haute concentration est bien plus rentable que celle de faible concentration 
pour le même volume de réacteur.  
Les résultats précédents indiquent que la concentration de glycérol exerce une 
limitation majeure pour le procédé. Une faible concentration favorise la gazéification 
de glycérol et la production d’hydrogène. A l’inverse, une concentration importante 
de glycérol réduit la conversion de carbone en CO2 et d’hydrogène en H2, néanmoins, 
elle a peu d’influence sur la conversion en hydrocarbures légers. La meilleure 
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pendant 60 min a été obtenue avec une solution à 5% en masse. Mais comme le 
montre la bibliographie, le temps de réaction influence à la fois l’atteinte de 
l’équilibre thermodynamique et l’avancement de la réaction en termes de cinétique. 
Notamment, les résultats publiés en réacteurs continus indiquent que le glycérol est 
converti efficacement en des temps très courts de l’ordre de la seconde [5], [12]. Des 
temps si faibles ne peuvent être étudiés en réacteur batch, mais l’influence du temps 
de réaction dans une gamme de l’ordre de la minute à l’heure peut être réalisée. 
4.2.5 Influence du temps de réaction 
Les expériences sont menées dans les mini réacteurs à 525°C et 25 MPa. Une solution 
de glycérol de 5% et de K2CO3 de 1,5% en masse est utilisée afin d’examiner 
l’influence du temps de réaction. Chaque manipulation est réalisée pour un temps 
donné allant de 3 à 120 min. La Figure 4-24 présente la distribution du carbone entre 
les phases liquides et gaz en fonction du temps de réaction.  
Bilan sur le carbone 
La distribution du carbone en fonction du temps de réaction est présentée dans la 
Figure 4-24. 
 
Figure  4‐24 :  Influence  du  temps  de  réaction  sur  la  distribution  du  carbone  (525°C,  25  MPa,  3‐120  min, 
[glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=1,5 % en masse). 
La Figure 4-24 montre que la fraction de carbone converti en gaz (Xc) augmente 
dramatiquement de 10% à 48% entre 3 et 20 min de réaction, puis il augmente plus 
modérément jusqu’à 78% lorsque le temps de réaction atteint 120 min. L’écart de Xc 
entre 60 et 120 min n’est que de 5%. Parallèlement, la part de COT en phase liquide 
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converti en carbone inorganique qu’à partir de 20 min, le XCI augmente de 1% à 7% 
pendant 10 min, puis il se stabilise à environ 6%. L’augmentation de XCI est cohérente 
avec la diminution de XCOT résiduel. De manière globale, le bilan effectué sur le carbone 
après analyse des phases gaz et liquide est compris entre 65 et 89%. Les valeurs les 
plus élevées sont obtenues aux extrémités : aux temps les plus courts ou les plus longs. 
Entre 5 et 20 min de réaction, le bilan matière sur le carbone n’excède pas 70%. Ceci 
semble indiquer que la production d’huile et de solide a lieu très rapidement sous ces 
conditions opératoires. Le phénomène de diminution puis d’augmentation du bilan 
matière sur le carbone peut être expliqué par la non-homogénéité de la température 
dans les mini-autoclaves au début de la réaction. En effet, la température intérieure de 
l’autoclave n’a pas parfaitement atteint 525°C, alors une certaine quantité de solide 
formé est observée. Plus le temps augmente, plus la température s’homogénéise et le 
solide est gazéifié. Les résultats précédents indiquent que 20 min de temps de réaction 
est plus rentable pour la gazéification du glycérol et à 60 min, le système n’évolue 
globalement presque plus. Cependant le bilan n’est réalisé que sur le carbone et 
nécessite d’analyser la composition de la phase gazeuse pour déterminer l’efficacité à 
la production d’hydrogène (Figure 4-25). 
Composition du gaz 
La Figure 4-25 montre que H2, CO2, CH4, C2H6 et C3H8 sont les principaux produits gaz. 
 
Figure 4‐25 :  Influence du temps de réaction sur  le taux de conversion du carbone en gaz  i  (Xi) et  le taux de 
conversion de l’hydrogène en H2 (XH) (525°C, 25 MPa, 3‐120 min, [glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=1,5 % en masse). 
Les taux de conversion du carbone en gaz i et celui de l’hydrogène en H2 augmentent 
selon un profil logarithmique au cours du temps. Pendant les premières 20 min, les 
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tendance se ralentit progressivement pendant 40 min, enfin, ils se stabilisent 
respectivement à 31% et 46% après 60 min. CH4 apparaît au bout de 10 min, puis son 
taux de conversion augmente rapidement jusqu’à 30 min, pour se stabiliser à 60 min à 
environ 13%. 
Les résultats montrent clairement que la cinétique de réaction influence fortement la 
production d’H2 pendant les premiers instants de la réaction car jusqu’à 15 min 
environ les taux de conversion en H2 et CO2 sont quasi équivalents. La Figure 4-25 
montre qu’à partir de 15 min les taux de conversion en H2 et CO2 se différencient, 
tandis que le méthane fait son apparition. La réaction de méthanation du CO2 et/ou du 
CO n’est donc visiblement pas favorisée dans les premiers instants de la réaction. Par 
contre, pour ces réactions, la stœchiométrie impose respectivement 4 fois ou 3 fois 
plus d’hydrogène. Ceci explique que le taux de conversion en hydrogène se stabilise à 
une valeur bien inférieure à celle du dioxyde de carbone. Dans ces conditions, le 
monoxyde de carbone n’est pas quantifiable. Ceci peut être alors dû à sa 
consommation spontanée selon la réaction de méthanation, mais seulement à partir de 
10 min de réaction, ou bien la production de CO est extrêmement faible. A partir de 
15 min, la conversion du glycérol en méthane augmente tandis que la conversion en 
hydrogène se stabilise ce qui influence le pouvoir calorifique du gaz.  
Evaluation énergétique du gaz produit  
Selon les résultats précédents, un temps de réaction de 20 à 30 min présente un 
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Un temps de réaction plus long améliore la gazéification du glycérol et réduit la 
quantité de solide formé, mais conserve une production d’hydrogène à peu près 
constante. 
Les réacteurs utilisés dans cette étude ont permis d’étudier de manière prospective 
l’effet des conditions opératoires sur la production d’hydrogène à partir de solutions 
de glycérol. Cependant la technologie utilisée ne permet pas d’extrapolation 
industrielle puisque le réacteur n’est ni instrumenté ni agité. La partie suivante va 
permettre d’effectuer un changement d’échelle sur le réacteur en utilisant un facteur 
100 : passage du réacteur de 5 mL à l’autoclave de 500 mL. 
4.3 Production d’hydrogène à partir de solutions de glycérol en réacteur 
agité discontinu 
Dans cette partie, les expériences sont réalisées dans un réacteur discontinu (100 fois 
plus volumineux) afin d’étudier l’effet du facteur d’échelle en batch et d’examiner 
l’influence des autres paramètres opératoires tels que l’agitation (vitesse de rotation de 
l’agitateur) et le temps de chauffe. L’analyse des performances de la gazéification est 
menée selon les mêmes paramètres qu’avec les réacteurs batch de petite échelle. 
4.3.1 Influence de la vitesse d’agitation 
Les expériences ont été conduites dans l’autoclave de 500 mL à 450°C, 25 MPa, avec 
une solution de glycérol de 5% en masse et de K2CO3 à 1,5% en masse. Le volume de 
liquide introduit a été de 70 mL occupant une hauteur de 21 mm. L’agitateur tourne 
à 5 mm du fond de réacteur.  
La vitesse de rotation de l’agitateur a été fixée à 500, 1000 et 1500 tour min-1. Pour 
réaliser ces expériences, un temps de 45 min est nécessaire pour atteindre la 
température de 450°C. La gazéification a été alors menée pendant 60 min à la 
température de consigne. Un temps de refroidissement naturel de 6 heures est 
nécessaire. L’échantillon gazeux est récupéré et analysé après le refroidissement. 
Régime d’écoulement 
L’influence de la variation des propriétés de l’eau sur le régime d’écoulement à 
l’intérieur de réacteur a été étudiée en calculant le nombre de Reynolds pour 
différentes vitesses de rotation de l’agitateur. Les cas extrêmes suivants ont été 




choisis : eau à 20°C (conditions normales) et à l’état supercritique (conditions 
expérimentales). La définition du nombre de Reynolds en présence d’agitateur est :  




Où :  est la masse volumique, kg m-3 ; N est la vitesse de rotation du agitateur, s-1 ; D 
est le diamètre du mobile d’agitation, m ;  est la viscosité dynamique Pa s. 
Les résultats  sont présentés dans le tableau suivant : 
N (tour min-1) 
Re 
Liquide Supercritique 
500 1,4 104 4,5 104 
1000  3 104 9 104
1500 4 104 1,5 105
Tableau  4‐6 :  Le  nombre  de  Reynolds  en  fonction  de  la  vitesse  de  rotation  de  agitateur  pour  l’eau  aux 
conditions normal (25°C, 0,101325 MPa) et l’eau en supercritique (450°C, 25 MPa). 
Par définition, le régime est turbulent lorsque le nombre du Reynolds est supérieur à 
104 ([16]) ; or les résultats du calcul montrent que le régime d’agitation du fluide dans 
le réacteur ne change pas dramatiquement au passage en phase supercritique du fluide 
contenu dans l’autoclave, situation confirmée par les résultats expérimentaux. 
Bilan sur le carbone 
La Figure 4-27 montre l’influence de la vitesse de rotation sur la distribution du 
carbone (a) et les taux de conversion du carbone en gaz i et le taux de conversion de 
l’hydrogène en H2 (b). Comme le montre la Figure 4-27 (a), la vitesse de rotation de 
l’agitateur influence très peu la gazéification du glycérol. En effet, la distribution du 
carbone en gaz et en liquide se stabilise autour de 33% et 60% lorsque la vitesse de 
rotation augmente. Parallèlement, peu d’huile et de solide sont formés. Ces résultats 
sont en accord avec les résultats d’expériences conduites dans les mini-autoclaves où 
le XC vaut 29% (partie 4.2.1). Par contre, le bilan matière global sur le carbone est 
toujours supérieur avec le grand autoclave (> 85%) et augmente légèrement. Ceci 
s’explique par le fait que les pertes sont minimisées dans le grand autoclave par le 
facteur d’échelle de 100. 





Figure 4‐27 :  Influence de  la vitesse de  rotation  sur  la distribution du  carbone  (a),  le  taux de  conversion du 
carbone  en  gaz  i  (Xi)  et  le  taux  de  conversion  de  l’hydrogène  en  H2  (XH)  (b)  (450C,  25  MPa,  60  min, 
[glycérol]=5% en masse, [K2CO3]=1,5 % en masse, 500, 1000, 1500 tour min‐1). 
Composition du gaz 
La Figure 4-27 (b) montre le taux de conversion du carbone en gaz i et celui de 
l’hydrogène en H2 en fonction de la vitesse d’agitation. La variation observée pour ces 
deux paramètres en fonction de la vitesse d’agitation est faible. L’homogénéité de l’eau 
supercritique, qui représente une phase unique, peut expliquer cette faible influence. 
En comparant les taux de conversion obtenus avec les deux procédés, il advient que 
les XCO2 et XH2 issus de l’expérience dans le grand autoclave (37% et 52%) sont bien 
plus importants que ceux relevés avec les mini-autoclaves (26% et 22%). Ceci peut 
s’expliquer par plusieurs raisons. 1. Les temps de montée en température et de 
refroidissement du grand autoclave sont plus importants qu’avec les mini-autoclaves, 
autrement dit, le temps de contact dans le réacteur est plus long. 2. Le rôle de la paroi 
métallique vis-à-vis de la catalyse peut être différent entre les deux systèmes 
considérés. D’une part, même si un bécher en inox est utilisé, les doigts de gant ainsi 
que l’agitateur du grand autoclave sont constitués d’inconel, ce qui peut modifier les 
effets catalytiques. D’autre part, « l’histoire » de ces parois peut être différente, 
malgré un nettoyage soigné, les précédentes campagnes peuvent avoir modifié 
chimiquement la surface interne du réacteur. 3. Comme énoncé dans la partie 2, la 
détermination du volume de gaz est réalisée de manière différente, dans un cas par 
calcul (mini-autoclave) dans l’autre cas par mesure directe (grand autoclave). La 
précision étant donc différente, elle influence le bilan matière. De la même manière, la 
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significatives dans le cas du grand réacteur (70 mL de solution) par rapport aux mini 
réacteurs (0,3 mL). C’est donc un ensemble de facteurs qui contribuent à « l’effet 
d’échelle » et qui mériteraient d’être étudiés plus en profondeur. 
L’efficacité énergétique et le PCI du gaz se stabilisent à 0,45 et 155 kcal par mol de 
glycérol (non montré). Ces valeurs sont bien plus élevées que celles calculées dans le 
cas des mini-autoclaves (0,14 et 63 kcal mol-1). Cette différence s’explique 
essentiellement par la contribution de H2. 
En conclusion, la vitesse d’agitation n’est pas un paramètre influant la gazéification 
de glycérol en eau supercritique : 500 tour min-1 a le même effet que 1500 tour min-1. 
Le nombre de Reynolds calculé montre que le régime d’écoulement est turbulent pour 
ces différentes vitesses de rotation. Par contre, cette première série d’expériences met 
en évidence des différences entre les résultats obtenus dans les deux procédés 
discontinus. Un autre point important différenciant ces deux procédés est la vitesse de 
chauffe et de refroidissement. 
4.3.2 Influence du temps de chauffe 
Les expériences sont conduites dans l’autoclave de 500 mL à 450°C, 25 MPa, avec 
une solution de glycérol à 5% en masse et de K2CO3 à 1,5% en masse. La vitesse de 
rotation de l’agitateur est maintenue à 1500 tour min-1. Le temps de chauffe est 
contrôlé en réglant la puissance de la résistance électrique à 50% ou 100%. La chauffe 
est arrêtée dès que la température atteint 450°C et le milieu réactionnel est refroidi par 
dissipation de la chaleur dans l’environnement puis le gaz est collecté, le liquide 
prélevé et l’ensemble analysé.  
 
Figure  4‐28 :  Profil  de  température  au  cours  de  temps  (450°C,  25  MPa,  [glycérol]=5%  en  masse, 
[K2CO3]=1,5 % en masse, 1500 tour min‐1, 50% et 100% puissance de résistance électrique). 




La Figure 4-28 montre le profil de température au cours du temps. Les temps de 
chauffe correspondent à environ 180 min (vitesse moyenne  2,4°C min-1) et 45 min 
(vitesse moyenne  9,5°C min-1) pour respectivement 50 et 100% de puissance. Les 
temps de refroidissement sont déterminés par les échanges thermiques entre 
l’équipement et l’environnement. L’étape de refroidissement peut être séparée en trois 
périodes en fonction de la vitesse de descente en température. La vitesse de 
refroidissement est en moyenne de 11,4°C min-1 pour la première zone (de 450 à 
300°C), puis de 3,6°C min-1 pour la deuxième zone (300-200°C) et enfin de 0,8°C 
min-1 pour la troisième étape (200 à 100°C). Dans les conditions de l’essai, le 
processus de refroidissement se déroule à la même vitesse pour les deux 
expérimentations et il a probablement les mêmes conséquences sur les 
transformations physico-chimiques du milieu. 
Bilan sur le carbone 
La Figure 4-29 (a) montre la répartition du carbone entre les phases liquides et gaz 
lorsque le temps de chauffe de la solution varie. 
 
Figure 4‐29 : Influence du temps de chauffe sur la distribution du carbone (a), le taux de conversion du carbone 
en gaz  i  (Xi) et  le taux de conversion de  l’hydrogène en H2 (XH)  (b)  (450C, 25 MPa,  ,  [glycérol]=5% en masse, 
[K2CO3]=1,5 % en masse, 1500 tour min‐1, 50% et 100% puissance de résistance électrique). 
La présence d’une partie du carbone dans la phase gaz indique que la conversion 
partielle (gazéification) du glycérol se produit déjà au cours des phases de montée et 
de descente en température. Les quantités de carbone transformé vers la phase 
gazeuse représentent 26% et 22% pour les temps de chauffe de 180 et 45 min. La 
distribution du carbone dans la phase gaz lors de l’expérience conduite pendant 60 
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chauffe permet de transformer déjà 22% du carbone initial vers la phase gaz (Figure 
4-29) ; il apparaît que la phase de montée en température influence la majeure partie 
du phénomène de gazéification. Ce résultat est en accord avec le dosage du glycérol 
contenu encore en solution, qui est très faible lorsque la température de consigne est 
atteinte. La même figure montre aussi qu’un temps de chauffe plus long produit plus 
de gaz, cependant, cette influence est moins significative.  
Composition du gaz 
La Figure 4-29 (b) montre que la durée du temps de chauffe fait varier légèrement la 
composition du gaz. Les taux de conversion de C en CO2 et CH4 et celui de H en H2 
augmentent très faiblement lorsque le temps de chauffe est allongé, cependant, ceux 
de C2H4 et C2H6 se stabilisent.  
La Figure 4-30 montre la variation de la température, de la pression et de la valeur 
absolue du logarithme du produit ionique de l’eau pure en fonction du temps de 
montée en température dans le grand réacteur (vitesse élevée, puissance 100%). La 
figure correspondant à la puissance de chauffe de 50% n’est pas représentée car les 
courbes sont équivalentes du point de vue des couples température/pression, mais 
décalées dans le temps puisque la durée de la montée en température s’étale sur un 



















































De 0 à 35 min, la valeur du pKw passe par un minimum d’environ 11, en restant 
inférieur à 14. Ceci signifie que le pouvoir de solvatation et d’ionisation de l’eau est 
élevé. Les sels (catalyseur) sont donc probablement parfaitement dissous. Dans cette 
zone, les mécanismes réactionnels impliquant la production de gaz sont donc 
majoritairement d’ordre ionique puisque le pKw est compris entre 11 et 14. Au delà 
de ce temps, le couple de température et pression dans le réacteur implique une forte 
augmentation du pKw jusqu’à 22,7. Cette valeur diminue ensuite légèrement autour 
de 21,4. A partir de 35 min, les réactions mises en jeu dans le milieu réactionnel sont 
donc régies majoritairement par des mécanismes radicalaires. Les différences 
observées concernant la production de gaz entre les deux vitesses de montée en 
température sont probablement dues aux différents mécanismes mis en jeu. En effet, 
en fonction de la vitesse de montée en température, le temps pendant lequel les 
mécanismes radicalaires et ioniques peuvent dominer sont alors plus ou moins longs 
et donc ne conduisent pas au même degré d’avancement des équilibres du milieu 
réactionnel. Les courbes de la Figure 4-30 montrent l’importance du contrôle des 
processus physico-chimiques par des paramètres opératoires tels que l’intensité des 
échanges thermiques. Les processus en continu sont considérés plus adaptés pour la 
maîtrise de ce paramètre. 
Ces résultats indiquent que la gazéification du glycérol (et pas seulement sa 
décomposition) se produit déjà de manière non négligeable pendant la chauffe et le 
refroidissement expérimentés. Les taux de conversion de carbone et d’hydrogène à 
45 min (chauffe rapide) et à 180 min (chauffe lente) sont très peu différents (Figure 
4-29). L’expérience réalisée à une vitesse de chauffe lente nécessite une puissance 2 
fois inférieure à celle nécessaire à la réalisation de l’expérience de chauffe rapide. Le 
temps de fonctionnement est 4 fois supérieur lorsque la vitesse de chauffe est lente. 
Donc globalement, pour réaliser chaque expérience, l’énergie nécessaire (produit 
puissance temps) est 2 fois supérieure pour l’expérience à vitesse de chauffe lente. De 
ce fait, la rentabilité énergétique n’est pas démontrée à vitesse de chauffe plus lente. 
4.3.3 Conclusions 
La gazéification du glycérol a été étudiée avec deux types de réacteurs discontinus 
présentant un facteur d’échelle de 100. Alors que le grand autoclave est instrumenté 
pour suivre la pression et la température au sein du milieu réactionnel et que les 




aspects hydrodynamiques et de chauffe peuvent être contrôlés, les mini-autoclaves 
permettent de mettre en œuvre un balayage des conditions opératoires de manière plus 
flexible. Les résultats obtenus avec les deux procédés montrent que les paramètres 
opératoires tels que la température, le temps de réaction, la charge organique ne sont 
pas indépendants. En effet, le couple température/pression influence la densité et le 
produit ionique de l’eau aux conditions sélectionnées. Ceci a pour effet de favoriser 
des réactions ioniques ou radicalaires. Le pKw de l’eau pure varie entre 21,5 et 23,3 
pour les conditions limites de température utilisées : 450°C, 25 MPa et 600°C, 
25 MPa. Les réactions mises en jeu dans ces conditions sont donc liées à des 
mécanismes radicalaires. Par ailleurs, les travaux publiés dans la littérature se situent 
à des couples température/pression variés impliquant alors des mécanismes différents. 
En effet, Bülher et al. [5] avaient travaillé à 450°C et 45 MPa, le pKw dans ce cas 
valait 14,7. Cette valeur justifie effectivement que les mécanismes proposés par les 
auteurs soient de nature ionique. De ce fait, les comparaisons des résultats et des 
mécanismes réactionnels doivent être mis en relation avec les propriétés de l’eau aux 
conditions de gazéification, notamment son produit ionique. Le temps nécessaire à 
l’atteinte de la température de consigne est aussi un élément important car elle 
influence les mécanismes des réactions qui peuvent se déclencher pendant la chauffe 
(Figure 4-30).  
La quantité de matière introduite dans le réacteur détermine, lorsque l’équilibre 
thermodynamique est atteint [12], [13], les compositions des phases liquides et 
gazeuses. De son côté, le catalyseur influence la cinétique de la réaction ou abaisse la 
température de réaction pour une cinétique constante. Cependant, le catalyseur alcalin, 
qui est initialement parfaitement dissous dans la solution, est sensible à la variation de 
la valeur de la constante diélectrique de l’eau chauffée sous pression. Il peut donc 
éventuellement précipiter lorsque l’eau supercritique n’est plus en mesure de le 
solubiliser (Figure 4-30, pKw montré,  non montré). Dans ce cas de figure, le 
catalyseur n’agit plus selon une catalyse homogène, mais selon une catalyse 
hétérogène, mais son efficacité vis-à-vis de la réaction du « water gas shift » n’est 
alors pas démontrée. Par contre, l’hydrodynamique du réacteur étudiée en faisant 
varier la vitesse d’agitation dans le grand autoclave semble influencer faiblement la 
capacité de gazéification et la composition du gaz. Ceci indique que malgré 
l’homogénéité de la phase supercritique, des écarts à cette homogénéité peuvent 




exister dans le grand réacteur, par exemple à cause de la différence, légère certes mais 
significative, de température relevée par les thermocouples entre le fond et le sommet 
du réacteur. S’ajoute à cela l’éventualité de la précipitation des sels qui rendrait le 
système biphasique et donc influençable par l’hydrodynamique. 
Concernant l’extrapolation des résultats obtenus avec les mini-autoclaves vers le 
grand autoclave, des différences apparaissent entre les résultats. Comme précisé 
précédemment, ces différences sont liées en grande partie au temps de montée et 
descente en température et aux pertes générées par le faible volume des mini-
autoclaves. L’hydrodynamique semble malgré tout jouer un rôle au cours des 
expériences menées dans le grand autoclave, autant lors de la montée en température 
que lorsque la phase supercritique est établie, ce qui indique que le design des 
réacteurs présente une grande importance. Dans ce cadre les facteurs d’échelle entre 
les deux réacteurs ne peuvent pas conduire à une simple extrapolation des résultats. 
4.4 Gazéification du glycérol en procédés batch et continus 
Une comparaison succincte des performances de gazéification du glycérol entre un 
procédé continu et discontinu sera discutée dans cette partie à travers l'influence du 
catalyseur sur ces deux procédés. K2CO3 et NaOH sont choisis comme catalyseurs 
alcalins. K2CO3 est largement utilisé dans des applications de gazéification [17]. 
NaOH est une impureté présente dans le glycérol brut et, NaOH étant un alcalin, il 
peut également jouer le rôle de catalyseur pour la gazéification de glycérol. Le 
réacteur continu de 100 mL (ICMCB ; détail voir la partie 2.1.3) et l’autoclave de 500 
mL (EMAC) sont utilisés.  
Pour le pilote continu, la température et la pression sont maintenues à 450°C et à 
25 MPa. La concentration de glycérol est fixée à 5% en masse, les quantités de K2CO3 
ou de NaOH représentent 1,5% en masse. L’échantillon gazeux est prélevé 45 min 
après l’atteinte du régime permanent (T et P constantes). Avec un débit d’alimentation 
de 550 g h-1, le temps de passage dans le réacteur est d’environ 1,2 min aux conditions 
supercritiques.  
Pour les expériences conduites en réacteur batch (500 mL), les conditions opératoires 
sont identiques à celles du procédé continu sauf la concentration de NaOH qui a été 
adaptée et réduite à 400 ppm (problèmes de précipitation). La solubilité de NaOH est 




faible en eau supercritique et le risque d’obstruction par précipitation très important 
[18]. Le temps de séjour à 450°C est de 60 min. 
4.4.1 Production globale spécifique de gaz 
Afin de comparer les productions spécifiques de gaz (débit moyen/volume de réacteur) 
des deux réacteurs utilisés dans le procédé continu et discontinu en présence de 
catalyseurs alcalins, nous avons choisi comme indicateur la production globale 
spécifique de gaz (Y : m3 gaz produit par (hm3de réacteur)): 
ܻ ൌ ܸ݋݈ݑ݉݁ ݀݁ ݃ܽݖ ݌ݎ݋݀ݑ݅ݐܶ݁݉݌ݏ ݀݁ ݂݋݊ܿݐ݅݋݊݊݁݉݁݊ݐ ൈ ܸ݋݈ݑ݉݁ ݀ݑ ݎéܽܿݐ݁ݑݎ Équation 4‐3
Il est évident que l’ordre de grandeur de l’indicateur ainsi défini sera plus grand pour 
le fonctionnement continu.  
 
Figure 4‐31 : Comparaison de  la production globale spécifique de gaz  lors de  la gazéification d’une solution à 
5% en masse de glycérol, avec ou sans catalyseur, en procédé continu et discontinu (450°C, 25 MPa et 550 g h‐1, 
[K2CO3]=1,5% en masse, [NaOH]=1,5% en masse (procédé continu), [NaOH]=0,04% en masse (procédé discontinu)). 
La Figure 4-31 compare le paramètre Y des deux procédés, pour des expériences de 
gazéification menées sans catalyseur et en présence de K2CO3 ou NaOH. Les 
catalyseurs alcalins améliorent significativement la production de gaz pendant la 
gazéification en continu du glycérol ; en particulier avec K2CO3, la production globale 
est 11 fois plus importante que sans catalyseur et est 1,3 fois plus élevée qu’avec 
NaOH. En procédé discontinu, l’effet du catalyseur est identique au procédé continu 
(K2CO3> NaOH> Sans catalyseur), avec des valeurs de productivité assez proches. La 
production globale spécifique obtenue en présence de K2CO3 est légèrement plus 




































que soit le type de procédé, K2CO3 et dans une moindre mesure NaOH améliorent la 
production globale spécifique de gaz. En continu, le comportement à la gazéification 
est différent suivant que la réaction soit menée avec ou sans catalyseur. En batch, 
cette différence est fortement atténuée. Ce comportement différent entre les 2 
procédés est très certainement dû au temps de séjour dans le réacteur. En effet, les 
temps de séjour sont de 1,2 min dans le réacteur continu et 60 min dans le batch, l’état 
d’avancement des réactions est certainement différent entre les deux procédés. 
Les résultats de la Figure 4-31 montrent, comme anticipé, une bien meilleure 
productivité en gaz du volume de réacteur en fonctionnement continu, surtout en 
présence de catalyseur. Cependant, le débit de matière traité en continu représente 
550 g h-1 ce qui conduit à des rendements de 0,05, 0,5 et 0,4 L de gaz par g de glycérol 
pour respectivement les expériences sans catalyseur, avec K2CO3 et NaOH. En batch, 
le réacteur traite 69 g de solution en une heure ce qui produit donc en moyenne 0,5, 
0,9 et 0,9 L de gaz par g de glycérol pour respectivement les expériences sans 
catalyseur, avec K2CO3 et NaOH. Le procédé continu, avec un temps de réaction plus 
faible, ne permet probablement pas d’atteindre le même dégré d’avancement vers 
l’équilibre chimique, mais la présence de catalyseur alcalin augmente fortement le 
rendement à la gazéification. 
En présence de K2CO3, le rapport entre le volume de gaz produit et le volume de 
liquide traité vaut 24 pour le procédé continu (13,3 L gaz pour 0,55 L de liquide) et 45 
pour le procédé discontinu (3,9 L de gaz pour 0,07 L de liquide). Ceci indique que la 
rentabilité nette du procédé discontinu fonctionnant pendant 60 min est meilleure mais 
ne permet de traiter que de petits volumes. 
4.4.2 Distribution du carbone 
Afin de comparer de manière globale les résultats de gazéification, nous présentons 
les fractions de carbone converties en gaz et dosées comme COT rémanent en phase 
liquide.  
La Figure 4-32 présente la distribution du carbone en fonction du procédé et de la 
nature du catalyseur. Environ 80-95% du carbone introduit se retrouve en phase gaz et 
en COT en phase liquide. En procédé continu, la fraction de carbone converti en gaz 
est très faible pour l’expérience sans catalyseur (3%), ce qui va de pair avec une 
fraction de carbone en COT résiduel élevée (85%). Dans ces conditions environ 10% 




du carbone organique initial a été converti en carbone inorganique dans la phase 
liquide ou bien se retrouve en phase gazeuse ou solide. Le catalyseur alcalin améliore 
efficacement la conversion du carbone vers la phase gazeuse, avec 41% de carbone 
converti en présence de K2CO3 mais 24% en présence de NaOH. Dans ces conditions, 
le COT de la phase liquide représente respectivement 38% et 51% du carbone initial. 
Le bilan carbone s’élève alors à 79% en présence de K2CO3 et à 75% en présence de 
NaOH. Alors qu’en procédé continu, le XCOT résiduel est important en l’absence de 
catalyseur (85%), en présence de catalyseurs alcalins (K2CO3 et NaOH), le XCOT 
résiduel est compris entre 38 et 51%. Ceci indique donc que le catalyseur permet de 
transformer au moins près de 50% du carbone organique initial présent en phase 
liquide vers une autre phase (solide ou gaz). Le catalyseur K2CO3 est plus efficace que 




et  550  g  h‐1,  [K2CO3]=1,5%  en masse,  [NaOH]=1,5%  en masse  (procédé  continu),  [NaOH]=0,04%  en masse 
(procédé discontinu)). 
Pour le procédé discontinu, dont le temps de réaction est de 60 min, la présence de 
catalyseur améliore de manière moins significative la conversion du carbone vers la 
phase gazeuse en l’augmentant de 34% (sans catalyseur) à 43% (NaOH) et 
respectivement à 51% (K2CO3). La matière restant sous forme de carbone organique 
dans la phase liquide représente 52% (sans catalyseur), 34% (K2CO3) et 36% (NaOH). 

























Sans cat. K2CO3 NaOH




retrouve 86% du carbone initial dans le procédé sans catalyseur, 85% en présence de 
K2CO3 et 79% en présence de NaOH. Le catalyseur K2CO3 est légèrement plus 
efficace que NaOH pour la gazéification du glycérol. 
La gazéification du carbone (Xc) est plus élevée pour le procédé discontinu que pour 
le procédé continu dans tous les cas, particulièrement pour l’expérience sans 
catalyseur où celle-ci est 10 fois plus élevée. Les temps de réaction différents 
expliquent cette variation car la gazéification en procédé discontinu est plus avancée 
qu’en procédé continu. En présence de K2CO3 et NaOH, l’effet du temps de réaction 
est moins marqué par rapport à celui sans catalyseur. Cependant le gain en taux de 
gazéification du carbone est plus important pour NaOH (de 24% à 43%) que pour 
K2CO3 (de 41% à 51%). Pour un temps de passage relativement court, K2CO3 est plus 
efficace et rentable puisque le taux de gazéification vaut 41% contre 24% avec NaOH, 
pour des temps de séjour dans le procédé continu identiques.  
Kruse et al. [19] indiquent que la présence des catalyseurs alcalins améliore 
légèrement la réaction du « water gas shift ». Ces catalyseurs alcalins n’ont 
théoriquement pas d’effet sur les composés organiques. Cependant, la présence de ces 
catalyseurs et/ou le temps de réaction qui est différent semblent influencer les 
processus réactionnels de la gazéification des molécules organiques. 
En conclusion, on considère que le catalyseur alcalin améliore le taux de conversion 
de carbone en gaz, K2CO3 a une influence plus importante que NaOH. Le temps de 
réaction est un facteur essentiel pour l’expérience sans catalyseur. 
4.4.3 Composition de la phase gazeuse 
Les compositions des phases gazeuses produites lors d’expériences de gazéification 
avec ou sans catalyseur sur les deux types d’équipements seront discutées dans cette 
partie. Le gaz produit contient essentiellement H2, CO2, CH4 et CO. En procédé 
discontinu, de faibles quantités de C2H4, C2H6 et C3H8 sont aussi détectées.  
L’utilisation de catalyseurs alcalins permet d’améliorer la production d’hydrogène et 
de réduire la part de CO [19], [20], [21], comme présenté à la Figure 4-33. Les 
compositions des gaz obtenus par les deux procédés sont très proches, les gaz 
principaux sont H2, CO2, CH4 et CO. 
 




Concernant le H2 
Avec ou sans catalyseur (K2CO3 et NaOH), la fraction de H2 en procédé discontinu 
(52%-62%) est toujours plus importante qu’en continu (46%-53%), ce qui peut 
s’expliquer par le temps de réaction. Les catalyseurs améliorent la production d’H2. 
La fraction d’H2 augmente un peu avec K2CO3 et un peu plus avec NaOH. 
L’hydrogène n’est pas seulement obtenu par une réaction simple de transformation du 
glycérol, il est aussi le produit de la réaction « water gas shift », mais peut aussi être 
consommé par la réaction de méthanation etc... La quantité obtenue en fin de réaction 
est donc le résultat d’une compétition entre plusieurs réactions, cependant son 
augmentation peut être en partie corrélée à l’accélération de la réaction du « water gas 
shift ». 
 
Figure 4‐33 : Comparaison de  la composition du gaz  lors de  la gazéification d’une solution à 5% en masse de 
glycérol,  avec  ou  sans  catalyseur,  en  procédé  continu  et  discontinu  (450°C,  25  MPa  et  550  g  h‐1, 
[K2CO3]=1,5% en  masse,  [NaOH]=1,5%  en  masse  (procédé  continu),  [NaOH]=0,04%  en  masse  (procédé 
discontinu)). 
Concernant le CO2 
La proportion de CO2 est plus faible pour l’expérience sans catalyseur, cependant la 
présence de CO en plus grande quantité et le faible rendement à la gazéification ne 
peuvent pas avantager ces conditions opératoires. Avec catalyseur, cette proportion 
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En l’absence de catalyseur, la fraction de CO2 dans le procédé discontinu est 
supérieure  à celle obtenue avec le procédé continu. Cependant, en présence de 
catalyseur, le situation est inversée. La quantité de CO2 est légèrement inférieure en 
employant NaOH par rapport à K2CO3. Le fait que K2CO3 favorise la génération de 
CO2 par rapport à NaOH peut s’expliquer par la capacité de K2CO3 à s’hydrolyser en 
acide carbonique. En fonction du pH de la solution, l’ion carbonate peut rester 
solubilisé ou bien se dégazer en CO2. 
Concernant le CH4 
En présence ou en l’absence de catalyseur (K2CO3 et NaOH), le traitement en continu 
génère plus de CH4 que le procédé discontinu. Il semble qu’un temps de réaction long 
favorise le déplacement de la réaction de méthanation (ܥܱ ൅ 3ܪଶ ൌ ܥܪସ ൅ ܪଶܱ, Eq 
1-14) dans le sens de la consommation de CH4. Dans le procédé continu, la part de 
CH4 dans la phase gaz est faible pour les 3 expériences, mais les valeurs obtenues sont 
différentes. En effet, en présence de soude, la part de méthane est la plus faible, tandis 
qu’elle est à peu près stable avec K2CO3 ou sans catalyseur. La même situation est 
répétée dans la procédé discontinu. L’utilisation de NaOH par rapport à K2CO3 
augmente la quantité d’hydrogène et de CO mais diminue celle du méthane, ce qui 
conduirait à indiquer que la réaction de méthanation est moins favorisée dans cet 
environnement réactionnel.  
Concernant le CO 
En l’absence de catalyseur, le CO est présenté dans deux procédés, sa fraction molaire 
est d’environ 10% dans le procédé discontinu et de 20% dans le procédé continu. Ce 
phénomène peut être expliqué par l’effet du temps de réaction. 
En présence de catalyseur (K2CO3 et NaOH), la fraction molaire de CO diminue 
fortement dans les deux procédés. Alors qu’il n’est plus mesurable dans le gaz issu du 
procédé discontinu. Seulement des traces de CO apparaissent en procédé continu. Ce 
phénomène peut s’expliquer par deux raisons : 1. Le catalyseur alcalin favorise la 
réaction du « water gas shift » ( ܥܱ ൅ ܪଶܱ ൌ ܥܱଶ ൅ ܪଶ  Eq 1-12) qui permet de 
consommer le CO et de générer H2 ; 2. Un temps de réaction élevé en procédé 
discontinu favorise l’avancement de la réaction vers la consommation du CO dans les 
conditions d’un excès important de H2O. 




En conclusion, on peut considérer que le catalyseur alcalin (surtout NaOH) augmente 
la fraction de H2 et réduit efficacement la quantité de CO dans le procédé continu et 
discontinu. Le temps de réaction influence de manière significative la composition des 
gaz, au travers des différences de degrés d’avancement des réactions qui existent entre 
les procédés. Dans le procédé continu, les taux d’avancement n’atteignent 
certainement pas les valeurs maximales. 
4.4.4 Sélectivité des catalyseurs par rapport à CH4 et H2 
Dans cette partie, la sélectivité des catalyseurs vis-à-vis de la production du méthane 
et de l’hydrogène est étudiée. Le taux de conversion du carbone en CH4 et le taux de 
conversion de l’hydrogène en H2 sont présentés en fonction du procédé et de la nature 
du catalyseur.  
 
Figure 4‐34 :Comparaison de  l’influence de catalyseur sur  le  taux de conversion de carbone en CH4  (X CH4) et 
taux de conversion de l’hydrogène en H2 pendant la SCWG de glycérol en procédé continu et discontinu (450°C, 
25  MPa  et  550  g  h‐1,  [K2CO3]=1,5%  en  masse,  [NaOH]=1,5%  en  masse  (procédé  continu),  [NaOH]=0,04% 
en masse (procédé discontinu)). 
La Figure 4-34 montre que le X CH4 du glycérol est faible (<5%) quelles que soient les 
conditions opératoires. En procédé continu, le XCH4 est quasiment nul pour 
l’expérience sans catalyseur ; K2CO3 favorise plus la conversion de carbone en 
méthane que NaOH. En procédé discontinu, le XCH4 est le plus élevé en présence de 
K2CO3 (5%). Le taux de conversion en méthane diminue sans catalyseur (3%) et en 
présence de NaOH (2%). Le taux de conversion en méthane augmente par rapport aux 
expériences en continu, ce qui peut en partie s’expliquer par l’avancement de 
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discontinu, le rendement à la production de méthane est le plus important en présence 
de K2CO3. Cependant, le méthane est produit en plus grande quantité sans catalyseur 
plutôt qu’en présence de NaOH. En conclusion, K2CO3 favorise la formation de 
méthane mais les quantités produites restent faibles limitant l’intérêt du procédé pour 
la génération de méthane. 
Le taux de conversion en H2 est différent entre les deux types de procédés ; en général 
il est beaucoup plus faible en absence de catalyseur : 2% en procédé continu contre 27% 
en procédé discontinu. Pour le procédé continu il vaut 30% avec K2CO3 et 20% avec 
NaOH, contre 50% et respectivement 52% en procédé discontinu catalytique. La 
conversion en hydrogène est plus importante que pour le glucose (<35%, voir la 
Figure 3-11), ce qui fait du glycérol un meilleur candidat pour la production 
d’hydrogène. 
En comparant les résultats obtenus avec les procédés continus et discontinus, le temps 
de réaction apparaît comme un paramètre essentiel de développement du procédé. En 
procédé continu K2CO3 améliore la production d’hydrogène par rapport à NaOH. En 
procédé discontinu, NaOH et K2CO3 ont les mêmes efficacités de conversion du 
glycérol en H2. Il semblerait intéressant de pouvoir associer et étudier un montage 
mixte, composé d’un réacteur à écoulement piston et d’un réacteur agité de temps de 
séjour plus important, pour pouvoir mieux exploiter les avantages des deux procédés. 
4.4.5 Problèmes et difficultés expérimentaux 
Dans le domaine de l’eau supercritique, les problèmes techniques fréquemment 
rencontrés sont la précipitation de sels, la corrosion… qui ne se manifestent pas 
nécessairement sous les mêmes formes selon que le procédé soit continu ou 
discontinu. 
4.4.5.1 Précipitation des sels 
Parmi les trois essais effectués en pilote continu, l’expérience sans catalyseur et celle 
avec K2CO3 ont été menées sans encombres, mais l’expérience avec NaOH a été 
interrompue après 2 heures de fonctionnement, le disque de rupture ayant cédé. La 
surpression dans le réacteur est la conséquence d’une réduction quasi totale de la 
section de sortie du réacteur par la précipitation des sels de sodium. Une analyse DRX 
(voir annexe 7) a indiqué la nature des différents cristaux composant l’agglomérat : 
NaFe2O3, Na2CO3.H2O, Na2CO3. Dans ces conditions opératoires, il n’a pas été 




observé de problèmes d’obstruction du réacteur avec K2CO3, ce qui peut s’expliquer 
par sa solubilité plus élevée que NaOH [22]. 
4.4.5.2 Corrosion 
La composition en métaux de la phase liquide sortante des réacteurs a été analysée par 
ICP afin d’étudier l’effet du milieu réactant sur les parois. Les résultats sont 
renseignés dans le Tableau 4-7. L’apparition de Fe et de Ni montre que la corrosion se 
produit pendant la gazéification. Ces métaux peuvent avoir une action catalytique et 
influencer la gazéification comme indiqué dans la littérature [23]. 
En procédé continu, la concentration de Ni est d’environ 4 fois plus importante que 
celle du Fe dans l’expérience sans catalyseur et environ 20 fois plus importante dans 
le cas de NaOH. Ces résultats sont à relier à la composition du matériau du réacteur 
(Inconel), qui est riche en Ni. Le Tableau 4-7 montre que la solution contenant du 
NaOH attaque plus l’alliage de la paroi du réacteur, alors la corrosion se produit 
pendant l’essai [24]. Par contre, pour l’expérience avec K2CO3, il n’y a pas de traces 
de Fe ni de Ni, il semble donc qu’il n’y ait pas de corrosion (solubilisation) de ces 
deux métaux. 
Procédé continu Procédé discontinu 
  
Fe K Na Ni
  
Fe K Na  Ni  
ppm ppm ppm ppm ppm ppm ppm ppm
Sans cat. 0,1 0,5 1,8 0,4 Sans cat. 98,2 43,8 1,8 7 
K2CO3 0 5964 6,5 0 K2CO3 12 5302 7 1,1 
NaOH 0,03 8,1 408,0 0,6 NaOH 119,5 60,8 161,6 5,7 
Tableau  4‐7:  Eléments  métaux  dans  la  phase  liquide  après  la  SCWG  de  glycérol  en  procédé  continu  et 
discontinu (450°C, 25 MPa et 550 g h‐1, [K2CO3]=1,5% en masse, [ NaOH]=1,5% en masse, temps de contact en 
procédé continu=1,2 min, temps de contact en procédé discontinu à 450°C=60 min). 
En procédé discontinu, les concentrations de Fe et Ni sont plus élevées que celles en 
procédé continu, car le temps de contact est presque 6 fois plus important que celui du 
procédé continu. La concentration de Fe est nettement supérieure à celle de Ni, ce qui 
est en accord avec la technologie employée mettant en jeu un bécher inox recouvrant 
la chemise en Inconel. Les concentrations de Fe et Ni issues de l’essai sans catalyseur 
et celles avec NaOH sont quasiment 10 fois et 6 fois plus importantes que celles 
dosées dans la solution de K2CO3. Ce résultat montre que les solutions sans catalyseur 
et avec NaOH corrodent plus le matériau du réacteur que celles contenant K2CO3. 




4.4.5.3 Régulation de température difficile 
En utilisant NaOH en procédé continu, la régulation de température devenait quasi 
impossible au delà de 420°C. La température oscillait autour de cette valeur, même en 
augmentant le flux thermique. Une des causes possible serait mécanique et liée à la 
vibration du thermocouple sous l’effet de l’impact des sels de sodium précipités dans 
la solution. 
De la même manière, les relevés de température à deux niveaux différents à l’intérieur 
du réacteur batch ont montré qu’une différence de 40°C (Tbas>Thaut) apparaissait au 
delà de 400°C dans les expérimentations des solutions contenant du NaOH et ceci 
malgré l’agitation. Un écart aussi important n’avait jamais été atteint dans le réacteur 
batch, généralement il se situe entre 5 et 10°C (Tbas>Thaut).  
La présence de NaOH, au-delà des phénomènes de corrosion, crée des 
dysfonctionnements de régulation de température quel que soit le procédé et en plus 
entraîne des difficultés d’exploitation d’un procédé continu à cause de la précipitation 
de sels. 
4.5 Conclusions 
Les objectifs de cette recherche étaient d'étudier les conditions opératoires de la 
gazéification du glycérol en eau supercritique, de comparer les procédés continus et 
discontinus et d’explorer la faisabilité de la gazéification du glycérol en eau 
supercritique. Le glycérol est un produit de synthèse et depuis un certain temps un des 
principaux sous-produits de la fabrication du biodiesel. Les expériences de 
gazéification du glycérol pur présentées dans cette partie ont été menées dans un 
réacteur continu de 100 mL à l’ICMCB Bordeaux et le réacteur batch agité de 500 mL 
du laboratoire. Les résultats expérimentaux indiquent que : 
 La dégradation de glycérol au cours de la phase de montée en température et 
pression en présence ou non de catalyseur (K2CO3) génère les mêmes 
intermédiaires réactionnels. En l’absence de catalyseur, le glycérol est 
relativement stable à une température inferieure à 360°C, 18MPa. En présence 
de catalyseur, la température de dégradation du glycérol est plus basse, les 
concentrations des intermédiaires réactionnels sont plus importantes sauf 
concernant l’acroléine. Le catalyseur K2CO3 permet de réduire la température 




de la réaction et favorise la réaction radicalaire. Il modifie également le 
mécanisme de la réaction radicalaire, autrement dit la sélectivité de certaines 
réactions, ceci permet d’améliorer le rendement de la gazéification. 
 Une température élevée améliore la gazéification et la production d'hydrogène. 
En présence du catalyseur (K2CO3), une température de 550°C est adaptée 
pour une meilleure production de gaz combustible (CH4, H2, C2H6 ...). A 
525°C, le rendement à la production d’H2 est maximal. 
 La concentration de glycérol exerce une limitation majeure pour le procédé. 
Une faible concentration (5% en masse) est proposée comme compromis pour 
une gazéification efficace du glycérol et la réduction de la formation du solide 
et d’huile. 
 Le catalyseur alcalin a une influence importante sur la gazéification du 
glycérol en eau supercritique en procédé continu et discontinu. Il permet 
d'abaisser la température de la réaction, d'améliorer l'efficacité de gazéification, 
d'augmenter la production d'hydrogène et de réduire la production de CO. En 
comparant les deux procédés, K2CO3 favorise la production d’hydrogène 
particulièrement en procédé continu. En procédé discontinu, NaOH et K2CO3 
ont les mêmes capacités de conversion du glycérol en H2. K2CO3 favorise la 
formation de méthane. Un temps de réaction plus long ne permet pas 
d’améliorer substantiellement la conversion du carbone en méthane, le 
glycérol n’étant par conséquent pas un candidat intéressant pour la production 
de méthane par cette voie. 
 La pression a une influence très faible sur la gazéification du glycérol et la 
production d'hydrogène dans les limites testées 20-28 MPa. Une pression 
relativement faible favorise la production de gaz. Le maximum de production 
d’hydrogène est obtenu à 25 MPa. 
 Le temps de réaction est un paramètre important pour l’efficacité de la 
gazéification discontinue, particulièrement pour l'expérience sans catalyseur à 
525°C. 30 min est approprié pour obtenir une meilleure production 
d'hydrogène, 60 min permet d'obtenir un taux de gazéification de carbone plus 
important. 
 La vitesse d'agitation du batch influence faiblement la gazéification du 
glycérol au delà du seuil inférieur de 500 tour min-1 testé (le régime turbulent 




atteint). La durée de la montée en température provoque, au moins 
partiellement la dégradation du glycérol et modifie donc la composition de la 
solution qui atteint l’état supercritique (couple température/pression fixé). Par 
contre, la comparaison de deux vitesses de montée en température n’a pas 
démontré d’influence forte sur la quantité et la composition des gaz obtenus à 
l’atteinte de l’état supercritique, donc vis-à-vis de la production d’hydrogène.  
 K2CO3 est un catalyseur conduisant à une corrosion moindre des équipements 
utilisés lors de nos expérimentations que NaOH. 
 Le procédé continu est plus adapté pour industrialiser la gazéification du 
glycérol en eau supercritique prenant en compte la production globale 
spécifique de gaz (débit produit/volume de réacteur). 
 La gazéification en eau supercritique du glycérol a lieu avec de meilleures 
performances que celle du glucose. 
Dans le chapitre suivant, une étude concernant la gazéification du glycérol brut issu 
de la production de biodiesel sera présentée afin d’examiner la possibilité 
d’application du procédé à la biomasse réelle. 
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5 Gazéification de solutions réelles et de 
mélanges 
 
Les chapitres précédents ont permis de mettre en évidence la complexité de l’étude 
des paramètres opératoires puisque certains d’entre eux sont intimement liés dans 
l’étude des procédés batch. Cependant, les solutions modèles étudiées précédemment 
ne sont pas totalement représentatives du comportement des solutions réelles car elles 
n’impliquaient qu’un composé organique associé ou non à un catalyseur alcalin. Dans 
ce chapitre, les solutions soumises au procédé de gazéification en eau supercritique sont 
plus complexes. Elles mettent en jeu plusieurs composés soit en formant un mélange 
modèle (glycérol et glucose purs), soit en utilisant un mélange réel issu d’un procédé de 
fabrication de biodiesel (glycérol brut). Les objectifs de cette étude sont doubles : 
 Influence de la présence simultanée des molécules de glucose et de glycérol en 
solution vis-à-vis de la production d’hydrogène. En effet, une étude préalable 
avait permis de montrer que la présence de phénol dans une solution de 
glucose diminuait la production d’hydrogène et la conversion du glucose [1] ; 
 Passage d’une solution modèle à une solution réelle : le bioglycérol est issu du 
procédé de production du biodiesel par transesterification et contient donc 
différents composants : esters, sels, alcools, hydroxydes etc… et que nous 
désignons aussi comme « des impuretés ». Sa composition en impuretés peut 
donc influencer le rendement à la production d’hydrogène par exemple : en 
catalysant les réactions de gazéification etc. Les performances de la 
gazéification batch en eau supercritique (SCWG) sur ces solutions seront 
comparées aux résultats obtenus à partir de solutions de glycérol pur. 
Le Tableau 5-1 présente le plan des expériences réalisées sur la conversion 
hydrothermale de solutions contenant du glucose et du glycérol et sur l’influence des 
impuretés contenues dans le glycérol brut. Ces deux séries d’expériences ont été 
conduites dans les mini-autoclaves. 






Type d’étude Variables Valeurs Paramètres fixés 
Conversion hydrothermale de solutions contenant du glucose et du glycérol (les calculs sont basés sur la concentration molaire) 
Interactions entre le glucose et 
le glycérol 
Nature de la 
biomasse 
Glycérol, glucose, mélange de 
glycérol et glucose 
525°C, 25 MPa, sans catalyseur, 60 min, [glucose], 
[glycérol] :0,54 mol L-1, mélange : [glucose] = [glycérol] = 
0,54 mol L-1 




600°C, 25 MPa, 60 min, [K2CO3]=0,05 mol L-1, 
[glucose]+[glycérol]=0,5 mol L-1 
Influence de la température T 450, 500, 600°C 25 MPa, 60 min, [glucose] = [glycérol]=0,25 mol L
-1, 
[K2CO3]= 0,05 mol L-1 
Influence de [catalyseur] [K2CO3] 
0 - 0,1 mol L-1 (0-1,4% en 
masse). 600°C, 25 MPa, 60 min, [glucose] = [glycérol] = 0,25 mol L
-1, 
Influence des impuretés contenues dans le glycérol brut sur la gazéification en eau supercritique 
Influence de la température T 450, 500, 600°C 25 MPa, 60 min, [glycérol brut]=3,5% en masse, [K2CO3]=0 
ou 0,5% en masse 
Influence de la concentration de 
catalyseur [K2CO3] 0,25 à 2% en masse 525°C, 25 MPa, 60 min, [glycérol brut]=3,5% en masse 
Influence de la pression P 20-28 MPa 525°C, 60 min, [glycérol brut]=3,5% en masse, 
[K2CO3]=0,5 % en masse 
Influence du temps de réaction t 3-120 min 525°C, 25 MPa, [glycérol brut]=3,5% en masse, 
[K2CO3]=0,5 % en masse 
Influence de la concentration [glycérol brut] 3,5-13,6% en masse 525°C, 25 MPa, 60 min, [glycérol]/ [K2CO3]=4,6 en masse 




5.1 Conversion hydrothermale de solutions contenant du glucose et du 
glycérol 
Afin d’étudier l’interaction entre le glycérol et le glucose, des expériences sont 
réalisées avec le mélange des deux composés et comparées aux résultats obtenus lors 
du traitement des substances pures. Tout d’abord, l’interaction est étudiée en 
comparant l’efficacité de gazéification du carbone des composés purs et du mélange. 
Ensuite, les influences des paramètres opératoires (la composition de solution, la 
température, la concentration de catalyseur) sur la gazéification du mélange sont 
étudiées.  
L’évaluation des performances du traitement sont basées sur la conversion de carbone 
en gaz ((Eq 2-10), le taux de conversion du carbone en gaz i (CO2, CH4, C2H6, CO) 
noté Xi (Eq 2-13) et le taux de conversion en hydrogène gazeux (XH2, Eq 2-14). Dans 
cette partie, la mesure du COT de la phase liquide n’a pas été réalisée et donc le bilan 
de carbone n’a pas pu être effectué. 
5.1.1 Etude des interactions entre le glucose et le glycérol  
Comme discuté précédemment, le glucose et le glycérol sont des substances 
contenues dans différents types de résidus, en particulier les vinasses. Comme il a été 
reporté que la lignine ou ses composés modèles influencent la dégradation du glucose 
[1], [2], une méthode similaire est employée dans cette étude. Les quantités de gaz 
issus de la gazéification du glucose et de celle du glycérol, obtenues sous les mêmes 
conditions opératoires, sont « théoriquement » additionnées. Cette somme théorique 
est comparée à la valeur expérimentale issue de la gazéification du mélange de 
glucose et de glycérol. Si le glucose et le glycérol interagissent au cours de la réaction, 
la somme théorique devrait être différente de la valeur expérimentale. 
En tenant compte de l’équation ܥ଺ܪଵଶܱ଺ ൅ 6ܪଶܱ ՜ 12ܪଶ ൅ 6ܥܱଶ  (Eq 3-1), la 
gazéification complète produit 18 moles de gaz par mole de glucose, dont 12 moles 
d'H2. Une équation similaire écrite pour le glycérol ܥଷܪ଼ܱଷ ൅ 3ܪଶܱ ՜ 7ܪଶ ൅ 3ܥܱଶ 
(Eq 4-1) conduit à 7 moles d'hydrogène et à 3 moles de CO2. En ce sens, c’est 
l’influence de la présence de glycérol qui est étudiée sur la conversion du glucose. 
Pour se faire, trois expériences sont réalisées avec une solution de glucose 
(0,54 mol L-1, 9,7% en masse), une solution de glycérol (0,54 mol L-1, 5,0% en masse) 
et une solution contenant du glucose (0,54 mol L-1, 9,7% en masse) et du glycérol 




(0,54 mol L-1, 5,0% en masse) à 525°C et 25 MPa. La valeur théorique représente la 
somme théorique de production de gaz à partir de solutions de glucose et de solutions 
de glycérol ; la valeur expérimentale est la quantité de gaz obtenue avec la solution du 
mélange. Des expériences précédentes avaient été réalisées avec une concentration de 
glucose seul allant jusqu'à 1 mol L-1. Dans cette gamme, la concentration du glucose 
n'est pas un facteur limitatif de la gazéification (proportionnalité entre le gaz produit 
et la concentration), donc la concentration de chaque composé utilisé dans cette étude 
est de 0,54 mol L-1. La comparaison, illustrée à la Figure 5-1, concerne les 
productions expérimentales des gaz principaux (CH4, CO2, H2, C2H6 et C2H4) et leur 
somme théorique. 
 
Figure  5‐1 :  Comparaison  de  la  production  de  gaz  en  fonction  de  la  nature  des  solutions  dans  les mêmes 
conditions opératoires ([glucose], [glycérol] : 0,54 mol L‐1, mélange : [glucose] = [glycérol] = 0,54 mol L‐1, 525°C, 
25 MPa, sans catalyseur, 60 min). 
Les expériences présentées à la Figure 5-1 sont réalisées avec 0,432 g de solution 
placée dans les mini-autoclaves, ce qui représente 0,23 mmol de chaque composé 
organique. La quantité totale de gaz produite par le glucose si la réaction était totale 
devrait être de 4,1 mmol et celle du glycérol de 2,3 mmol. Mais les résultats de la 
Figure 5-1 montrent que la gazéification de ces solutions conduit à des quantités plus 
faibles que la valeur maximale attendue et que la gazéification est plus efficace pour 
la solution de glycérol par rapport à la solution de glucose. En effet, le ratio obtenu 
pour la gazéification du glucose est d’environ 2 (0,45 mmol de gaz pour 0,23 mmol de 
glucose), ceci est en accord avec la littérature [3], [4]. La quantité d'hydrogène 
(0,08 mmol) est inférieure à celle de certains résultats publiés, mais les conditions 
opératoires, le catalyseur et le procédé (batch ou en continu) ont une grande influence 
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et la quantité de CO2 obtenue vaut 0,28 mmol. Hao et al. [3] ont également obtenu 
une quantité de CO2 trois fois plus importante que celle de H2. Pour le glycérol, le 
ratio est supérieur à 2,5 (0,58 mmol de gaz pour 0,23 mmol de glycérol). Ce résultat 
est également en accord avec la valeur obtenue par Antal et al. [5] dans un réacteur 
batch sous des conditions opératoires similaires. Par ailleurs, les rapports molaires 
d’hydrogène et de CO2 sont également proches de ceux obtenus par Antal et al. [5]. 
La part de CH4 est plus élevée avec la solution de glycérol qu’avec celle de glucose et 
elle dépend fortement du catalyseur [6]. 
Cette différence notable entre les efficacités est en partie due aux conditions 
opératoires, puisque la température optimale de gazéification n’est pas la même pour 
les deux substances (Chapitre 3 et Chapitre 4). De plus, dans cette gamme de 
température, le glucose a une tendance non négligeable à la polymérisation (formation 
d’une phase solide). Sinag et al. [6] expliquent ce comportement par la formation 
importante de phénols et de furfurals après un temps de réaction assez long (60 min). 
La valeur expérimentale de la production de gaz obtenue avec une solution de 
mélange (0,97 mmol) est proche de la somme théorique obtenue avec les composés 
purs (1,02 mmol). Ce comportement indique qu'il y a peu d'interactions entre les 
molécules de glucose et de glycérol pendant la gazéification, que ce soit entre les 
molécules elles-mêmes ou avec des intermédiaires de réaction (notamment les 
phénols). Concernant chaque gaz produits, les valeurs expérimentales des gaz H2, CO2, 
CH4, sont également proches des valeurs théoriques. 
D’après les résultats précédents, la gazéification de solutions contenant du glucose et 
du glycérol semble être, macroscopiquement, une « simple somme » des profils de 
chaque composant pur sous les mêmes conditions opératoires. Cependant, la 
littérature indique que la température a des influences opposées vis-à-vis de la 
composition de la phase gazeuse selon les solutions (glucose ou glycérol). En fait, des 
résultats expérimentaux de Byrd et al. [7] et une analyse thermodynamique de Voll et 
al. [8] indiquent qu'une augmentation de la température conduit à : 
 Une diminution des proportions de CO2 et de H2 et une augmentation de CH4 
pour les solutions de glycérol ; 
 Une augmentation des proportions de H2 et de CO et une diminution de CH4 et 
de CO2 pour des solutions de glucose. 




Selon les informations précédentes, les performances de la gazéification d'un mélange 
de glycérol/glucose doivent être étudiées en fonction des différentes conditions 
opératoires. Donc, les influences de la composition de la solution, de la température et 
du catalyseur sont étudiées. 
5.1.2 Influence de la composition de la solution 
Afin d’étudier l’influence de la composition de la solution, cinq compositions de 
solutions de glycérol et glucose ont été utilisées. Le rapport des concentrations de 
glucose et de mélange de glucose et glycérol varie entre 0 et 1 (0 ; 0,2 ; 0,5 ; 0,8 et 1). 
La concentration totale de matières organiques est fixée à 0,5 mol L-1. La 
concentration de catalyseur (K2CO3) est de 0,05 mol L-1 (0,69% en masse). Les 
expériences sont réalisées à 600°C, 25 MPa, pendant 60 min. La Figure 5-2 montre la 
fraction de carbone converti en gaz (Xc, ▲), les fractions de carbone converti en CO2 
(■), CH4 () et C2H6 () ainsi que la fraction d’hydrogène converti en H2 () en 




On note qu’environ 80% du carbone introduit se retrouve en phase gaz dans le cas de 
la gazéification du glycérol pur contrairement à environ 45% pour le cas du glucose 
pur. S’il n’y a pas d’interactions entre les molécules de glucose et de glycérol, le 
comportement de gazéification de la solution de mélange (glucose et glycérol) peut 
être prédit comme la somme des résultats de la gazéification de chaque composé seul 
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ܺ஼ ௠é௟௔௡௚௘ ൌ ܺ஼ ௚௟௨௖௢௦௘ ൈ ݕ௚௟௨௖௢௦௘ ൅ ܺ஼ ௚௟௬௖é௥௢௟ ൈ ݕ௚௟௬௖é௥௢௟  Équation 5‐1 
 
Ici, XC mélange est la fraction moyenne de carbone converti en gaz, XC glucose, XC glycérol 
sont les valeurs obtenues lors de la gazéification du glucose seul d’une part et de celle 
du glycérol seul d’autre part. yglucose et yglycérol sont les fractions molaires de chaque 
constituant dans le mélange. Alors cette équation propose une dépendance linéaire de 
XC mélange en fonction du rapport de concentration entre le glucose et le mélange. Les 
valeurs obtenues par cette équation peuvent être comparées aux valeurs 
expérimentales dans le tableau suivant : 
[Glucose]/[Glucose +Glycérol] 0 0,2 0,5 0,8 1 
Xc mélange (expérimental) 77% 74% 61% 52% 45% 
Xc mélange (calculé) 77% 71% 61% 51% 45% 
Tableau  5‐2 :  Comparaison  de  Xc  calculé  et  expérimental  en  fonction  du  rapport  molaire 
[Glucose]/[Glucose+Glycérol]  (600°C,  25 MPa,  60 min,  rapport molaire  [glucose]/[glucose+glycérol]  compris 
entre 0 et 1, [K2CO3]=0,05 mol L‐1, [glucose+glycérol]=0,5 mol L‐1). 
Les valeurs expérimentales et calculées sont très proches, ce qui implique que 
macroscopiquement, la production totale de gaz suit une relation linéaire fonction de 
la fraction molaire de glucose et de glycérol dans le mélange. Ceci se vérifie aussi par 
l’alignement des points expérimentaux selon une droite (Figure 5-2, ▲). 
En termes de taux de conversion de carbone en gaz i (Xi), la gazéification du glycérol 
pur produit une quantité plus importante de gaz qu’avec la solution de glucose. 
Comme pour XC mélange, les Xi dépendent aussi du rapport molaire entre le glucose et le 
mélange de glucose et glycérol, puisque les points expérimentaux s’alignent selon des 
droites. Les Xi (CO2, CH4 et C2H6) diminuent linéairement lorsque le rapport entre les 
quantités de glucose et de glycérol augmente. La conversion du carbone en C3H8 n’est 
pas présentée car les valeurs sont négligeables devant les autres gaz. De la même 
façon que les Xi, le taux de conversion de l’hydrogène (XH2) diminue linéairement 
avec l’augmentation du rapport de concentration. 
Ces résultats montrent qu’il y a peu d’interactions entre le glucose et le glycérol du 
point de vue de la production de gaz, sous ces conditions opératoires. La production 
de gaz est fonction du rapport molaire entre le glucose et le glycérol et l’addition du 
glycérol n’améliore pas, et n’inhibe pas non plus, la gazéification du glucose. La 
température est un paramètre très important du processus de gazéification, notamment 




car les intermédiaires formés par chaque constituant peuvent être différents. Ces 
intermédiaires peuvent alors avoir un effet sur la production globale de gaz par l’effet 
d’interactions avec d’autres molécules présentes dans le milieu (glycérol, glucose, 
autre intermédiaires). Dans ce cas, l’effet de la température doit être étudié. 
5.1.3 Influence de la température 
Les expériences ont été menées dans les mini-réacteurs à température variable (450-
600°C) et 25 MPa pendant 60 min. La concentration de matières organiques (glucose 
et glycérol) est fixée à 0,5 mol L-1, dont 0,25 mol L-1 pour chaque substance. Les 
expériences ont été réalisées en présence et en absence de catalyseur, sur la base des 
résultats obtenus aux chapitres 3 et 4 démontrant l’effet du catalyseur sur la gamme de 
température considérée. La concentration de catalyseur (K2CO3), pour les expériences 
le mettant en jeu, est de 0,05 mol L-1 (0,67% en masse). 
La Figure 5-3 montre la comparaison de la fraction de carbone converti en gaz en 
fonction de la température et dans le cas des expériences avec et sans catalyseur. 
 
Figure 5‐3 :  Influence de  la température sur  la fraction de carbone converti en gaz pour  les solutions avec et 
sans catalyseur (450, 500, 600°C, 25 MPa, 60 min, [glucose] = [glycérol]=0,25 mol L‐1, [K2CO3]= 0,05 mol L‐1) 
La fraction de carbone converti vers la phase gaz augmente avec la température pour 
le mélange glycérol/glucose. Ce résultat est en accord avec l’effet de la température 
étudié entre 450 et 600°C pour des solutions ne contenant que le glucose (Figure 3-6) 
ou le glycérol (Figure 4-13) en présence de catalyseur. Les résultats de ces chapitres 
ont aussi montré l’effet bénéfique de l’ajout de catalyseur sur la transformation du 
carbone de la phase liquide vers la phase gazeuse. La solution contenant le mélange 
des 2 constituants est gazéifiée plus efficacement en présence de catalyseur, quelle 
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fraction de carbone converti en gaz (XC) est faible (24% et 29%), mais le catalyseur 
améliore la conversion en gaz (39% et 47%). A une température plus élevée (600°C), 
XC est plus élevé (près de 65%) et l'effet du catalyseur est moins significatif. D'après 
la littérature, une augmentation de la température et la présence d'un catalyseur alcalin 
favorisent la gazéification des composés organiques [9]. En effet, la présence de 
catalyseur à 600°C améliorait légèrement la conversion du carbone vers la phase 
gazeuse d’une solution de glucose (Chapitre 3). Au Chapitre 4, l’effet du catalyseur à 
600°C sur une solution de glycérol était faible. Ces deux résultats expliquent que 
l’effet du catalyseur soit faible à cette température. Par ailleurs, l'effet catalytique des 
matériaux métalliques composant le réacteur (l’effet de paroi) influence également la 
gazéification, et ceci à température plus modérée [5].  
La Figure 5-4 présente la variation du taux de conversion du carbone en gaz i (Xi) et 
celui de l’hydrogène en H2 en fonction de la température pour les solutions avec (b) et 
sans (a) catalyseur. Comme le montrent la Figure 5-4 (a) et la Figure 5-4 (b), le 
monoxyde de carbone n’est pas détecté dans le produit gazeux sous ces conditions 
opératoires. Ceci est en accord avec les résultats obtenus aux chapitres précédents 
pour des temps de réaction de 60 min. 
 
Figure 5‐4 : Influence de la température sur le taux de conversion du carbone en gaz i et celui de l’hydrogène 
en  H2  pour  les  solutions  avec  et  sans  catalyseur  (450,  500,  600°C,  25  MPa,  60  min, 
[glucose]=[glycérol]=0,5 mol L‐1) (a) solution sans catalyseur, (b) avec catalyseur, [K2CO3]=0,05 mol L‐1. 
En l’absence de catalyseur (Figure 5-4 (a)), les taux de conversion du carbone en CH4, 
CO2 et C2H6 et le taux de conversion de l’hydrogène en H2 augmentent avec la 
température. Les taux de conversion du carbone en C2H4 et C3H8 restent quasiment 
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domaine considéré. En effet entre 450 et 500°C, les taux de conversion du carbone en 
CO2 et C2H4 et de l’hydrogène en H2 sont constants. Par contre, les taux de conversion 
du carbone en CH4, C2H6 et C3H8 augmentent. Dans la gamme de températures 
comprises entre 500 et 600°C, les taux de conversion du carbone en CO2, CH4, C2H6 
et le taux de conversion de l’hydrogène en H2 augmentent significativement tandis 
que les autres valeurs de taux restent constantes (C3H8 et C2H4). Comme discuté à la 
partie 1.3.2.2, l’équilibre thermodynamique prévoyait une diminution de la quantité 
de CO2 et de CH4, ce qui n’était pas retrouvé expérimentalement. La même remarque 
est aussi applicable dans ce cas puisque les taux de conversion en CO2 et CH4 
augmentent. Expérimentalement, le temps de réaction a une importance sur 
l’avancement des différentes réactions composant le processus et respectivement sur 
l’atteinte (ou non) des différents états d’équilibre. Cette différence pourrait donc être 
attribuée à la vitesse des différentes réactions mises en jeu et au rôle des catalyseurs 
(alcalins et métalliques sur la surface interne du réacteur). A 600°C, la gazéification 
est globalement plus efficace, mais la conversion en hydrogène n’est que légèrement 
supérieure aux valeurs obtenues à des températures plus basses. 
Avec catalyseur (Figure 5-4 (b)), les taux de conversion du carbone en CO2, CH4 et 
C2H6 ainsi que le taux de conversion de l’hydrogène en H2 augmentent quasi 
linéairement avec la température. Les taux de conversion du carbone en C3H8 et C2H4 
restent quasiment constants. Ces profils globalement linéaires semblent indiquer que 
l’augmentation de la température pour le même temps de réaction (60 min) ne modifie 
pas de manière brutale l’avancement des équilibres du système réactionnel, 
contrairement aux profils observés lors de l’expérience sans catalyseur (Figure 5-4 
(a)). 
En comparant la Figure 5-4 (a) et la Figure 5-4 (b), les taux de conversion du carbone 
en CH4, CO2 et H2 les plus élevés sont obtenus pour les solutions traitées à 600°C 
avec et sans catalyseur, ce qui est cohérent avec le taux de conversion du carbone en 
gaz (Figure 5-3). Les taux de conversion du carbone en CO2, sont plus élevés avec 
catalyseur que sans catalyseur, quelle que soit la température. Cependant à 450 et 
500°C, l’écart est plus marqué (32% avec catalyseur et 20% sans catalyseur) qu’à 
600°C (39% avec catalyseur, 36% sans catalyseur). Ceci indique que le catalyseur 
améliore cette conversion dans la plage de températures étudiée. Concernant la 
production d’hydrogène, les valeurs du taux de conversion augmentent avec la 




température et la présence de catalyseur. En effet, à 450°C, le taux de conversion est 
égal à 9% sans catalyseur et 13% avec catalyseur ; à 500°C, il vaut 9% et 18% et 
enfin à 600°C la présence de catalyseur augmente la valeur de 14 à 21%. La 
conversion du carbone en CH4 est aussi largement améliorée en présence de 
catalyseur puisque le taux de conversion passe de 14 à 19% à 600°C. 
A la Figure 5-4 (b), seuls les résultats obtenus à 450, 500 et 600°C sont présentés. 
Cependant la Figure 4-14 avait montré une modification brutale du profil des taux de 
conversion XCO2 et XH2 entre 525 et 550°C.  
 
Figure 5‐5 : Influence de la température sur Xi et XH2 de différentes solutions traitées par le réacteur batch. (a): 
la solution de glycérol,  (b):  la solution de glucose;  (c):  la valeur moyenne  théorique de a et b;  (d) :  la valeur 
expérimentale de la solution de mélange de glucose et glycérol. ([Glucose] = [glycérol] = 0,54 mol L‐1, 25 MPa, 
[K2CO3] = 0,05 mol L‐1, 60 min. 
La Figure 5-5 présente les taux de conversion du carbone en CO2 et CH4 et celui de 
l’hydrogène en H2 en fonction de la température, afin d'étudier les interactions 
possibles entre les composés. Les différents graphes représentent les taux de 
conversion d’une solution de glycérol (Figure 5-5 (a)), d’une solution de glucose 
(Figure 5-5 (b)), la combinaison théorique des valeurs des 2 figures précédentes pour 
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expérimentalement avec une solution contenant du glucose et du glycérol (Figure 
5-5 (d)). 
La comparaison de la Figure 5-5 (a) (glycérol) avec la Figure 5-5 (b) (glucose) montre 
que les profils des taux de conversion sont différents pour ces deux composés aux 
températures supérieures à 500°C. Plus particulièrement, le taux de conversion de 
l’hydrogène en H2 présente une diminution entre 500 et 525°C pour la solution de 
glycérol alors qu’en présence de glucose ce taux continue d’augmenter. En cumulant 
les résultats obtenus avec les substances pures, la Figure 5-5 (c) est obtenue. La 
diminution du taux de conversion XH2 influence le profil théorique global du 
paramètre XH2. En effet, il présente théoriquement une stabilisation entre 500 et 
550°C. En résumé, les profils des taux de conversion obtenus pour la solution de 
glucose sont relativement linéaires, alors les profils plus abrupts rencontrés avec la 
solution de glycérol déteignent sur le profil théorique global. La Figure 5-5 (d) 
présente les profils des taux de conversions obtenus expérimentalement avec une 
solution contenant du glucose et du glycérol. Les profils expérimentaux et théoriques 
sont assez proches. Malgré tout, le taux de conversion du carbone en CO2 se stabilise 
plus fortement entre 500 et 550°C que le prévoyait la courbe calculée et la diminution 
du taux de conversion de l’hydrogène en H2 est plus marquée. Par ailleurs, les valeurs 
expérimentales de ces taux sont inférieures, sauf concernant le CO2 à 450°C. La forte 
ressemblance entre les valeurs théoriques et expérimentales indique que les 
interactions entre le glucose et le glycérol doivent être faibles pendant la gazéification 
en eau supercritique. 
Pour conclure cette partie, une température de gazéification élevée permet d’améliorer 
la gazéification de la solution contenant le glucose et le glycérol. L’efficacité du 
catalyseur (K2CO3), significative à basse température (450-500°C), diminue avec 
l’augmentation de la température tant pour la gazéification du carbone, que pour la 
génération de H2. Les taux de conversion les plus élevés sont obtenus à 600°C pour 
les échantillons avec le catalyseur. Sous ces conditions opératoires, la gazéification de 
la solution de mélange de glucose et de glycérol semble être la combinaison des 
comportements individuels de chacune des substances pures. Par conséquent, 
l'influence de la concentration de catalyseur sur la gazéification sera étudiée à 600°C. 




5.1.4 Influence de la concentration de catalyseur 
La Figure 5-6 (a) illustre l'influence de la concentration du catalyseur sur la fraction 
de carbone converti en gaz. La Figure 5-6 (b) montre le taux de conversion du carbone 
en gaz i et celui de l’hydrogène en H2 pour les solutions de mélange traitées à 600°C. 
La concentration de catalyseur (K2CO3) varie entre 0 et 0,1 mol L-1 (0-1,4% en masse).  
 
 
Figure 5‐6 :  Influence de  la concentration de catalyseur sur Xc  (a), Xi et XH2  (b) de  la solution de mélange de 
glucose et glycérol ([glucose] = [glycérol] = 0,25 mol L‐1, 25 MPa, 600°C, 60 min). 
La Figure 5-6 (a) montre que la fraction de carbone converti en gaz augmente en 
présence de catalyseur. Cette fraction augmente légèrement de 55% à 61% puis se 
stabilise pour les concentrations plus élevées de catalyseur (maximum à 0,03 mol L-1). 
Ce résultat est cohérent avec les conclusions de la Figure 5-3, où l’effet du catalyseur 
était moins important pour une température de gazéification de 600°C. Il n’y a pas 
d’influence significative sur le taux de conversion du carbone lorsque la concentration 
de catalyseur augmente de 0,03 mol L-1 à 0,1 mol L-1. Donc la concentration du 
catalyseur n’est pas un facteur limitatif du processus de gazéification sous ces 
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sur le substrat à cette température. Le rôle d’un catalyseur alcalin tel que K2CO3 est de 
favoriser la réaction du “water gas shift”, c’est-à-dire la réaction entre le CO et H2O.  
La Figure 5-6 (b) montre la variation du taux de conversion du carbone en gaz et de 
l’hydrogène en H2 en fonction de la quantité de catalyseur. De manière globale, les 
taux de conversion du carbone en CH4 et C2H6 restent à peu près constants en fonction 
de la concentration du catalyseur, même si une légère augmentation est observée avec 
l’ajout du catalyseur. Le taux de conversion du carbone en CO2 augmente avec l’ajout 
du catalyseur puis se stabilise dans le domaine de concentration. Le taux de 
conversion de l’hydrogène en H2 augmente de manière significative de 18 à 28%. 
Mais cette augmentation n’est pas monotone, une faible fluctuation de XH2 est obtenue 
à une concentration de 0,05 mol L-1. En tenant compte de la barre d’erreur, cette 
fluctuation peut être négligée. Le profil général indique que K2CO3 joue un rôle 
important pour améliorer la production d’hydrogène. La mesure du carbone organique 
total résiduel dans la solution confirme une très faible variation de cette valeur avec 
l'augmentation de la concentration de catalyseur (non représentée). L’effet de la 
concentration du catalyseur est peu ressenti par les phases gaz et liquide. Donc, 
K2CO3 favorise légèrement la gazéification de carbone à 600°C, et l'augmentation de 
sa concentration améliore la génération de H2. 
5.1.5 Conclusions 
Le glucose et le glycérol, molécules modèles de la biomasse, sont largement étudiés 
dans le domaine de la gazéification en eau supercritique, mais, l'interaction entre ces 
deux substances n’avait pas encore été étudiée. L’objectif de ce travail était de mener 
la gazéification de la solution de mélange de glucose et glycérol en eau supercritique 
dans un réacteur batch, où K2CO3 est utilisé comme catalyseur. Les principales 
conclusions sont les suivantes : 
 La présence concomitante des molécules de glycérol et de glucose en 
composition équimolaire a une influence très faible sur leur comportement 
individuel lors de la gazéification de la solution en conditions supercritiques. 
Une solution de mélange produit quasiment autant de gaz que la somme 
théorique des quantités de gaz obtenues avec les solutions contenant chacune 
des substances ; 




 La gazéification est quasiment proportionnelle à la composition de la solution 
de mélange de glucose et de glycérol et une solution riche en glycérol produit 
plus de gaz valorisable (hydrogène, méthane…) ; 
 Une température plus élevée (600°C) améliore la gazéification de la solution 
de mélange de glucose et de glycérol par rapport à des températures 
relativement faibles (450-500°C) ; 
 Le catalyseur (K2CO3) améliore la gazéification à 450 et 500°C, mais son 
influence globale sur le volume du gaz est moins importante à 600°C ; 
 La génération de H2 est favorisée par l’action du catalyseur K2CO3. 
La gazéification du glycérol n’est pas perturbée par la présence du glucose. La 
présence du catalyseur augmente la production d’hydrogène. La partie suivante va 
s’intéresser à un système pouvant contenir des impuretés organiques et minérales et 
étudier l’effet sur la gazéification. 
5.2 Influence des impuretés contenues dans le glycérol brut sur la 
gazéification en eau supercritique 
La production de biodiesel augmente dans le contexte de l’épuisement des ressources 
de combustibles fossiles (pétrole) et du développement des énergies renouvelables. Le 
procédé de transestérification catalytique avec méthanol de la biomasse produit du 
biodiesel (Figure 5-7), où le glycérol brut est un sous-produit à exploiter. L'une des 
méthodes d’exploitation pourrait être la production d’hydrogène à partir de la 
gazéification de glycérol brut en eau supercritique. L’application de ce procédé à une 
solution de glycérol pur montre la possibilité d’utiliser le glycérol brut comme matière 





























Le glycérol brut utilisé dans cette étude est issu d’un pilote de production de biodiesel 
de l'Ecole des Mines de Nantes. Lors de la réaction de transestérification, le glycérol 
produit est un liquide visqueux qui se solidifie vers 6°C (Figure 5-8). 
 
Figure 5‐8 : Image du glycérol brut.  
Le glycérol brut issu de ce type de procédé n’est pas un produit pur. Notamment son 
pH de 11,4 en fin de réaction peut modifier les équilibres acido-basiques des 3 
fonctions alcool présentes sur la molécule de glycérol. Ce pH basique provient de 
l’utilisation d’un milieu alcalin (notamment NaOH) pour la réalisation de la réaction. 
De ce fait, le glycérol brut obtenu expérimentalement comme sous produit de la 
production de biodiesel est un mélange composé de glycérol, de glycérate de sodium, 
de méthanol, de sels de sodium et d'acides carboxyliques etc… Sa formule 
moléculaire brute ne sera donc pas équivalente à celle du glycérol pur (C3H8O3). Une 
analyse élémentaire est alors nécessaire pour estimer sa formule moléculaire 
équivalente. Le Tableau 5-3 présente la composition du glycérol brut déterminée 
comme la moyenne des analyses de 4 échantillons différents (conditions de 
production différentes) : 
Echantillon Composition de glycérol brut (% en masse) 
C H O Na Si 
1 38,31 7,98 36,80 3,31 1,61 
2 56,37 10,54 29,78 2,65 4,06 
3 59,53 10,45 24,95 2,30 1,60 
4 53,57 9,84 24,57 2,31 1,51 
Moyenne 51,94 9,70 29,02 2,64 2,20 
Tableau 5‐3 : Composition massique du glycérol brut. 
Le Tableau 5-3 donne la composition massique moyenne du glycérol brut. En plus des 
éléments C, H, O, Na et Si, le glycérol brut contient des traces de S et de Ca. Les 
éléments représentant la masse la plus importante sont le carbone et l’oxygène. En 




transformant ces valeurs massiques en valeurs molaires, la formule moléculaire 
équivalente peut être proposée et elle correspond à C4,3H9,7O1,8Na0,1Si0,08. Ce résultat 
indique qu’une mole de glycérol brut contient plus de carbone et d’hydrogène qu’une 
mole de glycérol pur, et que la part d’oxygène est plus faible. La gazéification totale 
du glycérol brut avec de l’eau s’écrit alors : 
ܥସ,ଷܪଽ,଻ ଵܱ,଼ ൅ 3,4ܪଶܱ ՜ 8,25ܪଶ ൅ 4,3ܥܱଶ Équation 5‐2 
L’équation suivante rappelle le cas de la gazéification totale de glycérol pur : 
ܥଷܪ଼ܱଷ ൅ 3ܪଶܱ ՜ 7ܪଶ ൅ 3ܥܱଶ Équation 5‐3 
La gazéification d’une « mole » de glycérol brut devrait donc conduire, pour une 
réaction totale, à une quantité supérieure d’hydrogène par rapport à la gazéification du 
glycérol pur. Par contre, le gaz produit avec le glycérol pur contiendrait de 
l’hydrogène à une fraction molaire maximale de 0,7, tandis que la fraction molaire de 
H2 dans le gaz issu du glycérol brut serait de 0,66. En résumé, une mole de glycérol 
brut comparée à une mole de glycérol pur permettrait de produire plus de gaz (12,55 
mol contre 10 mol), plus d’hydrogène (8,25 mol au lieu de 7 mol) mais la fraction 
molaire de l’hydrogène dans le gaz produit serait inférieure (0,66 au lieu de 0,7). 
La présence d’impuretés dans le glycérol influence donc la masse de matière 
organique et minérale utilisée pour la préparation des solutions. Afin de représenter au 
mieux les performances de gazéification du glycérol brut en vue d’une application 
industrielle, il est plus judicieux de ramener la production de gaz à la masse de 
glycérol prélevée. Par conséquent, c’est le rendement de production du gaz i (Yi en 
mmol par g de glycérol Eq 2-17) qui sera utilisé comme paramètre indicatif du 
comportement de gazéification du glycérol brut en eau supercritique. Ce rendement 
sera aussi comparé aux valeurs obtenues avec le glycérol pur.  
Ce chapitre rassemble les résultats concernant la gazéification du glycérol brut en eau 
supercritique. Une étude de l’influence des paramètres opératoires a été réalisée dans 
les mini-autoclaves (température, pression, concentration du catalyseur, concentration 
de glycérol brut, temps de réaction) comme défini dans le Tableau 5-1. 
5.2.1 Influence de la température et du catalyseur 
Afin d’étudier l’influence du catalyseur à différentes températures, deux séries 
d’expériences ont été effectuées. Pour la série 1, les solutions de glycérol brut à 3,5% 




en masse1 ont été traitées avec et sans catalyseur à différentes températures (450-
600°C) sous une pression de 25 MPa et pendant 60 min. L’objectif est alors de 
déterminer si le catalyseur ajouté (K2CO3, 0,5% en masse, 0,036 mol L-1) a le même 
effet sur toute la gamme de températures. Pour la série 2, les solutions de glycérol brut 
de 3,5% en masse sont préparées avec différentes concentrations de catalyseur 
(K2CO3, de 0,3 à 2% en masse ; 0,022-0,14 mol L-1), puis traitées à 525°C, sous une 
pression de 25 MPa et pendant 60 min (afin de comparer avec les résultats de glycérol 
pur). L’objectif de cette série est de trouver la concentration optimale de catalyseur. 
Le glycérol brut, en comparaison avec le glycérol pur, contient déjà une quantité non 
négligeable de sels alcalins (notamment du sodium), pouvant agir en tant que catalyseur 
de la réaction de gazéification. L’idée est ici de quantifier l’effet d’une quantité connue 
de catalyseur ajoutée sur les performances de la gazéification et donc de déterminer si 
l’opération de gazéification nécessite l’ajout de catalyseur pour être améliorée. 
Série 1 : influence du catalyseur à différentes températures 
Bilan sur le carbone 
La Figure 5-9 présente la distribution du carbone entre les phases gazeuses et liquides 
(COT et CI) en fonction de la température et pour des expériences réalisées avec ou 




                                                 
1 La valeur du COT de la solution de glycérol brut à 3,5% en masse est équivalente à celle de la 

























Gaz sans cat. COT Liquide sans cat.
CI liquide sans cat. Gaz avec cat.
COT Liquide avec cat. IC liquide avec cat.




La fraction de carbone converti en gaz (XC)  augmente avec la température pour les 
expériences avec et sans catalyseur ajouté. Les deux courbes ont des tendances 
relativement similaires en tenant compte de l’erreur sur chaque mesure. En moyenne, 
avec les points expérimentaux présentés, le profil d’évolution est proche de la linéarité. 
Les valeurs maximales de 79% et 75% sont obtenues pour les expériences avec et 
sans catalyseur à 600°C et les valeurs minimales de 18% sont obtenues à 450°C. 
L’effet de la température sur la conversion du carbone vers la phase gaz est démontrée, 
par contre l’ajout de catalyseur ne modifie pas fondamentalement le comportement à 
la gazéification. 
La quantité de carbone organique total (COT) dans la phase liquide diminue avec 
l’augmentation de la température. Excepté à 450°C, la valeur du COT évolue avec la 
température selon le même profil, en présence ou non de catalyseur ajouté. 
La quantité de carbone inorganique dans le liquide augmente légèrement avec la 
température. Cette quantité est supérieure en présence de catalyseur. La diminution du 
taux de COT résiduel est en accord avec l’augmentation du taux de conversion du 
carbone vers la phase gaz.  La part du carbone récupéré sous forme de carbone 
inorganique en solution est faible et les valeurs obtenues avec la solution de glycérol 
en présence de catalyseur sont supérieures à celles de la solution sans catalyseur. La 
part de carbone déposée sous forme solide (obtenue par calcul) est faible, d’environ 15%. 
La température a donc une influence importante sur la gazéification de glycérol brut. 
Le catalyseur (K2CO3) à moins d’influence sur la gazéification en eau supercritique 
du glycérol brut que sur celle du glycérol pur, car le glycérol brut contient déjà un 
catalyseur alcalin (NaOH) [10]. 
Composition du gaz 
Le produit gazeux est constitué principalement de H2, CO2, CH4 et C2H6 ainsi que de 
faibles quantités de C2H4. Les rendements de gaz principaux en fonction de la 
température et du catalyseur ajouté sont présentés à la Figure 5-10. Le rendement est 
exprimé en mmol de gaz par gramme de glycérol brut introduit dans le réacteur. Les 
rendements des gaz augmentent avec la température. Ces valeurs de rendement pour 
la production des gaz CO2, CH4 et C2H6 sont équivalentes en présence ou absence de 
K2CO3 ajouté. Par contre la Figure 5-10 (a) montre que la présence de K2CO3 
améliore remarquablement la production d’hydrogène entre 450 et 525°C. A 550°C, 




les rendements sont équivalents et à 600°C, la présence de K2CO3 améliore 
légèrement cette valeur. La production maximale d’hydrogène est obtenue à 525°C en 
présence de K2CO3, et elle vaut 12,8 mmol de H2 par gramme de glycérol brut. 
Comme évoqué précédemment, 100 g de glycérol brut correspond à la formule 
moléculaire suivante C4,3H9,7O1,8Na0,1Si0,08, et produirait 12,8 mol d’hydrogène si la 
réaction était totale. Alors 1 g de glycérol brut pourrait produire 82,5 mmol de H2. Les 
quantités d’hydrogène obtenues expérimentalement sont très inférieures à cette valeur 
maximale attendue. Par contre, comme dans le cas du glycérol pur, le profil du 
rendement augmente jusqu’à 525°C puis diminue à 550°C pour réaugmenter. La 
molécule de glycérol présente donc un comportement particulier vis-à-vis de la 




Comparaison du glycérol pur du glycérol brut 
La Figure 5-11 montre les rendements obtenus en SCWG pour des solutions de 
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C2H6 sans cat. C2H6 avec cat.








Le rendement total de production de gaz augmente entre 450 et 525°C pour les deux 
solutions. Ensuite, la capacité de gazéification se stabilise pour le glycérol pur, tandis 
qu’elle ré-augmente pour le glycérol brut vers la fin de l’intervalle étudié. Les valeurs 
maximales obtenues à 600°C correspondent à 40 mmol par g de glycérol brut et 
35 mmol par g de glycérol pur. Ce comportement peut s'expliquer par l'amélioration 
de la cinétique à haute température et la présence de divers sels (probablement 
précipités, catalyse hétérogène) dans le glycérol brut qui peuvent catalyser les 
réactions de gazéification. De plus, les composés organiques contenus dans le glycérol 
brut peuvent présenter des structures différentes et peut-être plus faciles à gazéifier. 
Les hydrocarbures légers (CH4 et C2H6) sont produits en plus grande quantité lorsque 
la température augmente et leur production est favorisée avec la solution de glycérol 
brut. Le rendement à la production de CO2 augmente avec la température, mais il est 
légèrement moins important dans le cas de la solution de glycérol brut. Enfin le 
rendement à la production d’hydrogène augmente jusqu’à 525°C puis diminue dans 
les deux cas. Ceci indique que le glycérol, brut ou pur, a une température optimale de 
production de l’hydrogène. 
Les effets catalytiques différents des ions K+ et Na+ peuvent aussi jouer un rôle 
expliquant des différences observées entre les deux types de glycérol. Les études 
précédentes (partie 4.4.4) ont montré que K+ favorisait plus la production de CH4 que 
Na+. Cependant, les expériences portant sur le glycérol brut contenant Na+ et K+ ne 
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est la composition molaire. Le rapport entre les nombres d’atomes d’hydrogène et de 
carbone est inférieur dans le cas du glycérol brut, ceci pourrait être relié à la 
production plus importante d’hydrocarbures. Pour une température donnée, la 
gazéification du glycérol pur produit préférentiellement l'hydrogène, alors que la 
gazéification de glycérol brut favorise la génération d'hydrocarbures légers. 
Alors que l’effet de la température semble démontrer une zone optimale pour la 
production d’hydrogène et notamment à 525°C, la série d’expériences suivante 
présente l’effet de la variation de la concentration du catalyseur ajouté à cette 
température sur la production d’hydrogène, à cette température. 
Série 2 : influence de la concentration de catalyseur 
Afin d'étudier l'influence de la concentration en catalyseur, cinq expériences avec des 
concentrations en K2CO3 différentes ont été réalisées. 
Bilan sur le carbone 
Les faibles variations de la fraction de carbone converti en gaz (Figure 5-12 (a)) 
indiquent que la concentration de catalyseur (K2CO3) a peu d’influence sur la 
gazéification de carbone. Cependant la réduction du COT résiduel et l’augmentation 
du CI résiduel lorsque la concentration de catalyseur augmente montre qu’une 
concentration de catalyseur élevée favorise la fixation du CO2 sous forme de 
carbonates/bicarbonates. Ceci est en rapport avec le pH basique de la solution de 
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Composition du gaz 
Les gaz principaux de la gazéification du glycérol sont H2, CO2, CH4, C2H6, C2H4. 
Les taux de conversion de carbone en CH4, C2H6 et C2H4 restent quasiment stables 
lorsque la concentration de K2CO3 augmente de 0,25 à 2% en masse. Le taux de 
conversion de l’hydrogène en H2 présente une très faible augmentation de 1,37 mmol 
par g de glycérol brut sur l’ensemble de la gamme tandis que le taux de conversion du 
carbone en CO2 présente une réduction de 1,81 mmol par g de glycérol brut. Cette 
variation est moins marquée en tenant compte de l’incertitude de mesure. Ceci montre 
que la concentration de K2CO3 n’est pas un facteur influant la composition du produit 
gazeux. Une concentration élevée de K2CO3 favorise légèrement la production d’H2. 
Comparaison du glycérol pur du glycérol brut 
La Figure 5-13 compare l’influence de la concentration de K2CO3 sur la gazéification 
en eau supercritique des solutions de glycérol pur et brut. 
 
Figure 5‐13 : Comparaison de l’influence de la concentration de K2CO3 sur le rendement du gaz i des solutions 
de  glycérol  pur  (5%  en  masse)  et  de  glycérol  brut  (3,5%  en  masse).  (450‐600°C,  25  MPa,  60  min. 
[K2CO3] glycérol brut = 0,5%en masse, [K2CO3] glycérol pur= 1,5% en masse. 
L’effet de la concentration de K2CO3 ajouté à une solution de glycérol pur ou de 
glycérol brut est minime dans les conditions étudiées. En effet, la variation de la 
concentration conduit à une valeur stable, ou oscillante autour d’une valeur moyenne, 
du rendement global de production de gaz. Les rendements obtenus pour les différents 
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l’augmentation de la concentration de K2CO3. Par contre en comparant les solutions 
de glycérol brut et pur, il apparaît que la solution de glycérol pur produit légèrement 
plus d’hydrogène que celle de glycérol brut. Cependant, le glycérol brut avantage la 
production d’hydrocarbures. Ceci est bien en accord avec la conclusion de la première 
série d’expérience (Influence du catalyseur à différentes températures). Une 
concentration de catalyseur élevée réduit le rendement en CO2 de la gazéification 
d’une solution de glycérol brut car l’absorption avec réaction du CO2 est fortement 
favorisée par le pH alcalin de la solution de glycérol brut ; en effet, le pH des 
solutions finales se situe autour de 8,5. Le pH de la solution de glycérol pur étant 
neutre, alors le CO2 se dissout peu dans la phase liquide. 
En résumé, la gazéification du glycérol brut dépend fortement de la température, tout 
comme la gazéification de solutions de glycérol pur. Pour une température donnée, la 
solution de glycérol brut favorise plus la production d’hydrocarbures que celle de 
glycérol pur. La gazéification de glycérol brut dépend peu de la concentration de 
catalyseur (K2CO3) car il contient initialement du NaOH, un catalyseur alcalin. La 
présence d’hydroxyde de sodium dans la solution de glycérol brut et l’ajout contrôlé 
de carbonate de potassium a démontré que la réactivité des deux cations était 
différente vis-à-vis de la température. Ceci indique que le couple température/pression, 
qui induit des propriétés différentes telles que la solubilisation des sels, doit être 
étudié. 
5.2.2 Influence de la pression 
Les expériences sont conduites à 525°C, avec une solution de glycérol brut de 3,5% 
en masse et de K2CO3 de 0,5% en masse. La pression varie entre 20 et 28 MPa. Le 
temps de réaction est fixé à 60 min. La Figure 5-14 montre la distribution du carbone 
et le rendement à la production du gaz en fonction de la pression. 
Bilan sur le carbone et composition du gaz 
La distribution du carbone entre les différentes phases et le rendement de chaque gaz 
varient faiblement pour les trois pressions étudiées. Les études précédentes avaient 
montré que la pression n’avait pas d’influence significative sur la gazéification du 
carbone ni sur la composition du gaz (partie 4.2.2). Les expériences présentées à la 
Figure 5-14 (a) et à la Figure 5-14 (b) reconfirment pour le glycérol brut. L’effet de la 
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Comparaison du glycérol pur du glycérol brut 
Les rendements de gazéification obtenus avec des solutions de glycérol pur et brut 
sont comparés à la Figure 5-15.  
 
Figure 5‐15 : Comparaison de l’influence de la pression sur le rendement du gaz i des solutions de glycérol pur 
(5%  en masse)  et  de  glycérol  brut  (3,5%  en masse).  (525°C,  20‐28 MPa,  60 min.  [K2CO3]  glycérol brut  =  0,5% 
en masse, [K2CO3] glycérol pur= 1,5% en masse). 
Ils présentent les mêmes tendances, l’augmentation de la pression réduit légèrement le 
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Comme observé précédemment, la solution de glycérol pur favorise la production 
d’hydrogène, alors que la solution de glycérol brut produit plus d’hydrocarbures légers. 
5.2.3 Influence du temps de réaction 
Les expériences sont menées dans les mini-réacteurs à 525°C et 25 MPa. Une solution 
de glycérol brut de 3,5% en masse contenant K2CO3 à 0,5% en masse (0,036 mol L-1) 
est utilisée afin d’examiner l’influence du temps de réaction. Chaque manipulation est 
réalisée pour un temps donné allant de 5 à 120 min.  
Bilan sur le carbone 
La Figure 5-16 représente la distribution du carbone entre les phases liquides (COT et 
CI) et gaz en fonction du temps de réaction.  
 
Figure  5‐16 :  Influence  du  temps  de  réaction  sur  la  distribution  du  carbone  (525°C,  25  MPa,  3‐120  min, 
[glycérol brut]=3,5% en masse, [K2CO3]=0,5 % en masse). 
La Figure 5-16 montre que la quantité de carbone organique total (COT) diminue 
rapidement dans la solution au cours du temps au profit d’une augmentation de la part 
de carbone dans la phase gazeuse. Après 5 min de réaction, la valeur du COT dans le 
liquide représente 90% de la quantité de carbone organique introduite initialement 
dans la solution et après 10 min de temps de réaction, cette valeur ne représente plus 
que 35%. Au delà de 30 min, la solution ne contient pas plus de 8% du COT introduit 
initialement par le glycérol brut. La minéralisation de la matière organique atteint 
donc un palier à partir de 30 min. Ceci indique qu’à partir de ce temps de réaction, les 
molécules organiques contenues dans le milieu liquide peuvent réagir entre elles 
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trouveront pas en phases gaz, solide ou huile à l’issue du processus (conditions 
normales). 
La quantité de carbone inorganique (CI) recueillie dans la phase liquide représente 
moins de 10% du carbone organique initial et cette valeur est oscillante en fonction du 
temps de réaction. Ces variations sont probablement dues à des répartitions différentes 
du CO2 dissous entre ces deux phases. Ceci peut provenir du fait que la solution est 
analysée dans un état qui n’est peut être pas l’état d’équilibre thermodynamique. La 
part de carbone recouvrée dans la phase gazeuse augmente rapidement (de 6% à 52%) 
de 5 à 30 min de temps de réaction puis se stabilise jusqu’à 45 min. Ensuite cette 
valeur diminue puis réaugmente. Les diminutions de la part de carbone dans la phase 
gaz coïncident avec les augmentations observées pour le CI. Les résultats montrent 
que la gazéification du carbone se produit essentiellement pendant les 30 premières 
minutes, ensuite le processus semble concerner plutôt les phases solides/huileuses 
et/ou gaz. En effet, la part de carbone relevée par l’addition de ces 3 données (COT, 
CI et carbone dans le gaz) couvre environ 70% du carbone initial. Les phases 
huileuses et solides contiennent donc une quantité de carbone non négligeable.  
Composition du gaz 
La Figure 5-17 montre l’influence du temps de réaction sur la production des 
principaux produits gazeux. 
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Les rendements de CO2, H2 et CH4 augmentent globalement avec l’augmentation du 
temps de réaction, voire rapidement pendant les premières 30 minutes. Le rendement 
à la production de H2 diminue après 60 min, pendant que les rendements de CO2 et 
CH4 augmentent. Ceci correspond à la compétition entre la réaction du « water gas 
shift » et la réaction de méthanation. Les profils des rendements à la production de 
CO2 et H2 sont quasi identiques jusqu’à 60 min, indiquant que la gazéification de la 
matière organique donne lieu à autant de moles de H2 et de CO2. Dans le cas du 
glycérol pur, la fraction de CO2 était supérieure à celle d’H2. Comme la proportion 
d’oxygène dans le glycérol brut est plus faible que dans le glycérol pur, il semblerait 
que l’oxydation des atomes de carbone soit un facteur limitant du processus global. Le 
rendement à la production de C2H6 augmente jusqu’à 30 min, se stabilise entre 30 min 
et 60 min, puis diminue. Le C2H4 est toujours un gaz minoritaire et il disparaît au bout 
de 120 min. Ces variations de la composition de l’éthylène peuvent être expliquées en 
partie par la non homogénéité de la température dans les mini-autoclaves pour des 
temps courts (partie 3.2.2), mais sont associées avec la diminution de la part d’H2 au 
delà de 60 min et l’augmentation du CH4. 
En conclusion, la cinétique de réaction influence fortement la production d’hydrogène 
et la gazéification du carbone pendant la première période de la gazéification (environ 
60 minutes dans nos conditions expérimentales), après c’est le reformage des gaz qui 
détermine la distribution des gaz produits. 
Comparaison du glycérol pur du glycérol brut 
La Figure 5-18 compare l’effet du temps de réaction sur la gazéification des solutions 
de glycérol brut et pur. L'augmentation du temps de réaction augmente le rendement 
total dans les deux cas mais un tassement relatif est visible pour les temps de réaction 
longs. La quantité de gaz produite avec la solution de glycérol pur augmente 
rapidement pendant les 20 premières minutes, indiquant que la plupart de la phase 
gazeuse est produite au début de la réaction. La même remarque peut être formulée 
avec la solution de glycérol brut, mais le seuil se trouve à 30 min. Le rendement total 
de gaz a tendance à se stabiliser après 40 min lors de la gazéification de la solution de 
glycérol brut, tandis qu’il continue d’augmenter légèrement pour le glycérol pur. 
Avant 20 ou 30 min, la décomposition et la gazéification des molécules organiques 
sont les phénomènes prédominants. En effet, la disparition rapide du COT (Figure 




5-16) indique que les molécules organiques présentes initialement en solution sont 
quantitativement converties. Au-delà de ce temps, comme la quantité de gaz augmente 
et que la diminution du COT est faible, cela indique que le reformage des gaz ou une 
attaque des phases solides/ huileuses néoformées sont les phénomènes prédominants. 
 
Figure  5‐18 :  Comparaison  de  l’influence du  temps de  réaction  sur  le  rendement du  gaz  i des  solutions de 
glycérol  pur  (5%  en  masse)  et  de  glycérol  brut  (3,5%  en  masse).  (525°C,  25  MPa,  60  min. 
[K2CO3] glycérol brut=0,5% en masse, [K2CO3] glycérol pur= 1,5% en masse). 
La composition des gaz et la dynamique du rendement des gaz des deux matières 
premières sont comparées. L'hydrogène est l’un des produits principaux au début de la 
réaction dans les deux cas. Le rendement d’hydrogène varie faiblement après 20 min 
de temps de réaction. La brusque augmentation du rendement total observé avec une 
solution de glycérol brut à 30 min est essentiellement due à la production de méthane 
et d’éthane. La solution de glycérol brut favorise la production des hydrocarbures 
légers par rapport à la solution de glycérol pur. L'augmentation des hydrocarbures 
légers et la stabilisation du rendement d’hydrogène, lorsque le temps de réaction 
augmente, sont conformes à l'évolution du système vers l’état d’équilibre 
thermodynamique [7]. Puisque la cinétique améliore la production d'hydrogène au 
début de la réaction, un temps court améliore la part d’hydrogène dans le flux gazeux 
[7]. La diminution de la quantité d'hydrogène entre 60 et 120 min pourrait être 
expliquée par la consommation d'hydrogène par la réaction de méthanation. Dans les 
deux cas, un haut rendement d’hydrogène à 525°C et 25 MPa était prévisible car la 
température augmente la cinétique selon la loi d'Arrhenius et l’atteinte de l'équilibre 










5 10 20 30 60 120 5 10 20 30 60 120


















H2 CO2 C2H6 CH4




[8]. D'autre part, la pression augmente la fragilité de la liaison du glycérol et améliore 
sa réactivité [11]. 
En résumé, la dynamique de gazéification du glycérol brut se distingue de celle du 
glycérol pur. Jusqu’à 20 min, la gazéification des substances organiques en phase 
liquide semble être prédominante ; après 20 min, la gazéification des espèces 
organiques se ralentit et les réactions mises en jeu concernent probablement les phases 
néoformées (huileuses, solides et/ou gazeuses). Comme montré précédemment, la 
quantité de matière à traiter influence l’efficacité du procédé.  
5.2.4 Influence de la concentration 
L’influence de la concentration de glycérol brut est étudiée dans une gamme comprise 
entre 3,5% et 13,6% en masse à 25 MPa et 525°C. Le rapport massique [glycérol]/ 
[K2CO3] est maintenu constant à 4,6. Le temps de réaction est fixé à 60 min. Comme 
décrit dans les chapitres précédents, l’augmentation de la concentration de matière 
organique, au delà d’un seuil, n’a pas une influence positive sur la gazéification en 
eau supercritique. La Figure 5-19 montre l’influence de la concentration de glycérol 
brut sur la distribution du carbone entre les phases liquides et gazeuse ainsi que le 
rendement massique à la production de gaz (g de gaz par g de glycérol brut introduit). 
Bilan sur le carbone 
La Figure 5-19 (a) et (b) présente respectivement la distribution du carbone et le 
rapport massique entre le gaz produit et le glycérol brut initial en fonction de la 
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La Figure 5-19 (a) montre que la fraction de carbone convertie en gaz (XC) reste à peu 
près constante pour les concentrations de 3,5 et 7% en masse, mais augmente avec la 
concentration du glycérol brut au-delà de 7%. Parallèlement, la quantité de carbone 
inorganique augmente et la part de carbone organique diminue. De manière 
surprenante, la part de carbone identifiée en CI est supérieure au taux de carbone 
organique (COT), probablement dû à une fixation favorisée du CO2 dans la solution 
alcaline, en raison de l’augmentation de la pression partielle du CO2. Le dosage du 
carbone en phase gaz et liquide recouvre 50-55% de la masse initiale de carbone 
introduite. L’écart est justifiable d’une part par l’hétérogénéité de la solution initiale et 
d’autre part par la non récupération des phases solide et huileuse. La tendance 
observée Figure 5-19 (a) indique que l’augmentation de la concentration de glycérol 
brut améliore la gazéification. Ceci est à confronter au rapport massique entre le gaz 
produit et le glycérol brut présenté Figure 5-19 (b), qui diminue linéairement de 0,67 à 
0,54 lorsque la concentration de glycérol brut augmente de 3,5 à 14% en masse.  En 
conclusion, le pouvoir de gazéification diminue avec l’augmentation de la 
concentration mais sans une relation de proportionnalité entre les deux. En effet, la 
quantité de gaz produite avec une solution à 14% en masse est d’environ 3 fois plus 
importante que celle obtenue à partir d’une solution à 3,5% en masse alors qu’elle 
devrait être 4 fois plus importante si une proportionnalité était applicable.  
Composition du gaz 
La Figure 5-20 présente le rendement à la production de chaque gaz dosé en fonction 
de la concentration de glycérol brut. 
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La Figure 5-20 montre qu’une concentration élevée de glycérol réduit 
significativement le rendement de CO2 et H2. Leurs comportements sont très proches, 
ainsi que les volumes produits. L’influence de la concentration sur les rendements de 
CH4 et de C2H6 est moindre mais elle donne une tendance à l’augmentation pour des 
concentrations inférieures à 7%. Le rendement molaire de gaz tels que le méthane ou 
l’éthane étant à peu près constant lorsque la concentration augmente au-delà de 7%, 
cela signifie que les réactions produisant ces gaz ne sont pas directement affectées par 
la concentration initiale de glycérol. Le rendement pratiquement constant de la 
production d’éthylène est très faible car les réactions mises en jeu favorisent la 
production d’alcanes par rapport à des alcènes.  
Comparaison du glycérol pur du glycérol brut 
La Figure 5-21 compare l’influence de la concentration de glycérol sur le rendement 
du gaz produit des solutions de glycérol pur et de glycérol brut. 
 
Figure 5‐21 : Comparaison de l’influence de la concentration de glycérol sur le rendement du gaz i des solutions 
de  glycérol  pur  (5‐19%  en  masse)  et  de  glycérol  brut  (3,5‐13,6%  en  masse).  (525°C,  25  MPa,  60  min. 
[K2CO3] glycérol brut = 0,5%en masse, [K2CO3] glycérol pur= 1,5% en masse). 
Pour les deux types de solutions, l’augmentation de la concentration en matière 
organique diminue le rendement en gaz, comme montré à la Figure 5-21. Si les 
rendements demeuraient stables, cela indiquerait que la quantité de gaz produite serait 
proportionnelle à la quantité de matière introduite. Dans les deux cas, le rendement 
total diminue, mais la quantité totale de gaz produite augmente avec la concentration. 
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de glycérol pur, y compris le rendement à la production d’hydrogène. Le rendement à 
la production de méthane est à peu près équivalent pour les 6 expériences présentées 
(environ 5 mmol de CH4 par gramme de glycérol). Ce résultat est surprenant puisqu’il 
indique que la formule moléculaire moyenne et la concentration en glycérol 
n’influencent pas macroscopiquement ce rendement. Le rendement à la production 
d’éthane est significativement supérieur dans le cas de glycérol brut. Mais il n’est pas 
possible de déterminer si la molécule provient du glycérol lui même, de la 
recombinaison d’intermédiaires réactionnels ou des autres espèces organiques 
contenues dans le glycérol brut. Ainsi, les molécules formées par hydrolyse (acides 
carboxyliques de masse moléculaire élevée) pourraient suivre un chemin réactionnel 
favorisant (partiellement) la conversion en hydrocarbures de petites tailles.  
Le rendement à la production du CO2 est plus faible en présence de glycérol brut, ceci 
avait été relié au pH basique de la solution qui augmenterait le transfert du CO2 et sa 
fixation sous forme de carbonates. La Figure 5-21 met en évidence que la production 
d’hydrogène est favorisée par le glycérol pur, alors que la génération des 
hydrocarbures légers est favorisée par le glycérol brut. 
L’augmentation de la concentration de glycérol défavorise la génération d’hydrogène, 
mais augmente la production des hydrocarbures légers, conduisant alors à des gaz de 
pouvoirs calorifiques différents. 
5.2.5 Conclusions 
Les objectifs de cette partie étaient d'étudier de la gazéification (batch) de solutions de 
glycérol brut en eau supercritique et de comparer ces résultats avec ceux de glycérol 
pur afin d’examiner la transition entre la biomasse modèle et la biomasse réelle. Le 
glycérol brut est issu d’un pilote de production de biodiesel. Sa formule moléculaire 
C4,3H9,7O1,8Na0,1Si0,08 proposé par analyse élémentaire fait apparaître dans sa 
composition un rapport atomique O/C de 0,42, inférieur de moitié à celui du glycérol 
pur. Il peut être dû à une réaction de transesterification incomplète. Son alcalinité est 
due à son contenu en Na+. 
Les expériences de gazéification du glycérol brut ont été menées dans des mini-
autoclaves de 5 mL à des températures comprises entre 450 et 600°C et 25 MPa, 
comme celles du glycérol pur, facilitant ainsi la comparaison des deux comportements. 




Les résultats expérimentaux indiquent que : 
 Les gaz principaux produits lors de la gazéification de solutions de glycérol 
brut et pur sont H2, CO2, CH4 et C2H6. Les rendements globaux de 
gazéification se situent autour de 30 mmol par g de glycérol brut. La teneur en 
hydrogène est relativement élevée (≥ 50 % en mol). Les deux matières 
premières ont un comportement à la SCWG similaire globalement. Cependant, 
la gazéification de la solution de glycérol brut favorise la production 
d’hydrocarbures, tandis que celle de glycérol pur produit plus d’hydrogène ;  
 L’influence de la température sur la gazéification du glycérol brut est 
importante, l’effet du catalyseur ajouté (K2CO3) est faible et la gazéification 
de glycérol brut est très peu influencée par la concentration de K2CO3. Ce 
comportement est dû à la présence de NaOH (catalyseur alcalin) dans le 
glycérol brut issu du procédé de transestérification. Le contenu salin du 
glycérol brut n’a empêché/limité le déroulement des expérimentations en 
batch ;  
 La gazéification du glycérol (pur ou brut) semble mettre en jeu des réactions 
différentes en fonction du temps de réaction. Jusqu’à 20 min, la gazéification 
des substances organiques contenus dans le glycérol pur est le processus 
dominant, relié à la disparition du COT liquide. Après, la gazéification se 
ralentit et le reformage du gaz est prédominant. Le comportement de la 
solution de glycérol brut est similaire à la solution de glycérol pur, avec un 
prolongement de cette première étape jusqu’à 30 min ; 
 Le rendement à la production d’hydrogène diminue avec l’augmentation de la 
concentration de glycérol, tandis que le rendement à la production des 
hydrocarbures légers reste stable ; 
 La variation de la pression, dans les limites testées, n’a pas d’influence 
quantifiable sur la composition de gaz, cependant son augmentation réduit 
légèrement le rendement total de gazéification. 
5.3 Evaluation énergétique des gaz produits 
Dans cette partie, une évaluation du pouvoir énergétique de chaque gaz obtenu a été 
effectuée (Eq 2-15). Cependant, l’évaluation de l’efficacité énergétique du procédé tel 
que définie (Eq 2-16) ne sera pas discutée car le pouvoir calorifique inférieur du 




glycérol brut n’est pas disponible. Les calculs ont été réalisés pour l’ensemble des 
expériences présentées précédemment, mais nous ne montrerons dans cette partie que 
quelques résultats.  
La température étant le paramètre conduisant à des rendements de gazéification très 
différents, ce sera le seul paramètre présenté. Une comparaison des rendements de 
production des gaz principaux issus des différentes matières premières est réalisée 
également afin d’analyser et de justifier la gazéification en eau supercritique des 
différentes biomasses. Dans un objectif d’extrapolation des résultats, le choix de 
comparaison s’est porté sur quatre cas : les solutions de glucose, de glycérol brut et de 
glycérol pur en présence de catalyseur, ainsi qu’une solution de glycérol brut sans 
catalyseur. 
La Figure 5-22 (a) montre le PCI total du gaz en fonction de la température de 
gazéification pour différentes solutions. Les solutions considérées sont constituées de 
glycérol brut, glycérol pur ou de glucose (5% en masse chacun) en présence de 
catalyseur K2CO3. La solution de glycérol brut (déjà chargée naturellement en 
minéraux) est aussi comparée. La valeur du PCI des gaz produits augmente avec la 
température, mais les profils sont différents. Les profils observés pour les solutions de 
glycérols sont très proches et relativement linéaires. Les valeurs de PCI les plus 
élevées sont obtenues pour les gaz issus des solutions de glycérol brut. La valeur du 
PCI du gaz provenant de la solution de glycérol pur augmente linéairement jusqu’à 
550°C, puis elle se stabilise. Ceci est dû à un maximum de production d’hydrogène à 
525°C. La solution de glucose présente quant à elle une augmentation continue de la 
valeur du PCI du gaz entre 550 et 600°C. Ce comportement s’explique par la 
favorisation de la production d’hydrogène à cette température. La Figure 5-22 (a) 
montre que la température est un facteur important pour le pouvoir calorifique des gaz 
produits dans tous les cas. A une faible température (450°C), les solutions de glucose, 
de glycérol pur, et de glycérol brut produisent des gaz de mêmes pouvoirs calorifiques, 
par contre à plus hautes températures, le glycérol (brut et pur) forme un gaz de 
meilleur PCI que le glucose. Ces différences sont induites par la quantité de gaz 
produite mais aussi la composition de ce gaz. En effet, les résultats précédents 
indiquaient que les solutions de glycérol brut produisaient une quantité de gaz 
inférieure comparée à la solution de glycérol pur mais ce gaz était plus riche en 
hydrocarbures. Le PCI des hydrocarbures étant plus élevé par rapport à l’hydrogène, 




ceci conduit à un PCI plus élevé du gaz produit par la solution de glycérol brut. En 
effet, les rendements à la production des gaz calorifiques principaux peuvent être 
comparés pour les quatre solutions. Les rendements à la production d’hydrogène, de 
méthane et d’éthane sont respectivement comparés à la Figure 5-22 (b), à la Figure 
5-22 (c) et à la Figure 5-22 (d). Parmi les quatre solutions comparées, le rendement de 
gaz le plus faible est obtenu avec une solution de glucose, ce qui explique que le 
pouvoir calorifique inférieur du gaz soit le plus faible. Parmi les solutions de glycérol, 
la répartition des gaz combustibles est différente, la solution de glycérol pur favorise 
plus la production d’hydrogène, alors que celle de glycérol brut produit plus 
d’hydrocarbures légers. 

































Température (°C)                      (a)
glycérol brut avec cat. glycérol brut sans cat.
glycérol pur avec cat. glucose pur avec cat.
glucose pur avec cat.
glycérol brut sans cat.
glycérol brut avec cat.































température (°C)                    (b)
H2
glucose pur avec cat. glycérol brut sans cat. glycérol brut avec cat. glycérol pur avec cat
glucose pur avec cat.
glycérol pur avec cat.
glycérol brut sans cat.































température (°C)                 (c)
CH4
glucose pur avec cat. glycérol pur avec cat. glycérol brut sans cat. glycérol brut avec cat.
glucose pur avec cat.
glycérol pur avec cat.
glycérol brut sans cat.































température (°C)                   (d)
C2H6
glucose pur avec cat. glycérol pur avec cat. glycérol brut sans cat. glycérol brut avec cat.




Puisque les pouvoirs calorifiques du méthane (191,1 kcal mol-1) et de l’éthane 
(340,5 kcal mol-1) sont bien plus élevés que celui de l’hydrogène (57,1 kcal mol-1), 
alors le gaz issu de la solution de glycérol brut a un meilleur pouvoir calorifique que 
celui issu de la solution de glycérol pur. Les solutions de glycérol brut avec et sans 
catalyseur ont globalement les mêmes capacités de production d’hydrocarbures légers, 
cependant celle avec catalyseur produit un peu plus d’hydrogène. La solution de 
glycérol brut avec catalyseur forme un gaz de pouvoir calorifique supérieur à la 
solution sans catalyseur. 
En résumé, la gazéification en eau supercritique d’une solution de glycérol produit un 
gaz de pouvoir calorifique plus élevé qu’avec une solution de glucose. La 
gazéification de la solution de glycérol pur conduit à un gaz riche en hydrogène et 
présentant peu d’hydrocarbures. Les PCI de ces gaz étant différents, il en découle que 
la solution de glycérol brut permet d’obtenir un gaz de PCI plus important que la 
solution de glycérol pur grâce à la production préférentielle d’hydrocarbures légers.  
5.4 Conclusion 
Dans ce chapitre, la gazéification en eau supercritique d’un mélange modèle de 
glycérol et de glucose purs et d’une solution de glycérol brut issu d’un procédé de 
fabrication de biodiesel a été étudiée.  
Les principales conclusions sont les suivantes : 
Pour la SCWG d’un mélange modèle de glycérol et de glucose purs : 
 Une solution de mélange produit quasiment autant de gaz que la somme 
théorique des quantités de gaz obtenues avec les solutions contenant chacune 
des substances ; 
 La gazéification est quasiment proportionnelle à la composition de la solution 
de mélange de glucose et de glycérol et une solution riche en glycérol produit 
plus de gaz valorisable (hydrogène, méthane…) ; 
 Une température plus élevée (600°C) améliore la gazéification de la solution 
de mélange de glucose et de glycérol par rapport à des températures 
relativement faibles (450-500°C) ; 
 Le catalyseur (K2CO3) améliore la gazéification à 450 et 500°C, mais son 
influence globale sur le volume du gaz est moins importante à 600°C ; 




 La génération de H2 est favorisée par l’action du catalyseur K2CO3. 
Pour la SCWG du glycérol brut : 
 Les gaz principaux produits lors de la gazéification de solutions de glycérol 
brut et pur sont H2, CO2, CH4 et C2H6. Les rendements globaux de 
gazéification se situent autour de 30 mmol gaz par g de glycérol brut aux 
conditions supercritiques. La teneur en hydrogène est relativement élevée (≥ 
50 % en mol). La solution de glycérol brut se comporte globalement de la 
même manière que la solution de glycérol pur. Cependant, la gazéification de 
la solution de glycérol brut favorise la production d’hydrocarbures, tandis que 
celle de glycérol pur produit plus d’hydrogène ; 
 L’influence de la température sur la gazéification du glycérol brut est 
importante et l’effet du catalyseur ajouté (K2CO3) est faible. Ce comportement 
est dû à la présence de NaOH (catalyseur alcalin) dans le glycérol brut. Le 
contenu salin du glycérol brut n’a pas empêché/limité le déroulement des 
expérimentations en batch ; 
 La gazéification du glycérol semble mettre en jeu des réactions différentes en 
fonction du temps de réaction : jusqu’à 20 min (glycérol brut) ou 30 min 
(glycérol pur), la gazéification des substances organiques issues du glycérol  
brut correspond aux réactions principales, après, la gazéification se ralentit et 
le reformage du gaz est prédominant ;  
 Le rendement à la production d’hydrogène diminue avec l’augmentation de la 
concentration de glycérol, tandis que le rendement à la production des 
hydrocarbures légers reste stable ; 
 La pression influence peu sur la composition du gaz, cependant 
l’augmentation de la pression réduit légèrement le rendement total de 
gazéification (dans les limites expérimentales étudiées). 
En termes d’évaluation énergétique des gaz produits 
La gazéification en eau supercritique d’une solution de glycérol produit un gaz de 
pouvoir calorifique plus élevé qu’avec une solution de glucose. La gazéification de la 
solution de glycérol pur conduit à un gaz riche en hydrogène et présentant peu 
d’hydrocarbures. La solution de glycérol brut permet d’obtenir un gaz de PCI plus 




important que la solution de glycérol pur grâce à la production préférentielle 
d’hydrocarbures légers. 
5.5 Références 
[1]  E. Weiss-Hortala, A. Kruse, C. Ceccarelli, et R. Barna, « Influence of phenol 
on glucose degradation during supercritical water gasification », The Journal of 
Supercritical Fluids, vol. 53, no. Issues 1-3, p. 42-47, 2010. 
[2]  T. Yoshida et Y. Matsumura, « Gasification of Cellulose, Xylan, and Lignin 
Mixtures in Supercritical Water », Industrial & Engineering Chemistry Research, vol. 
40, no. 23, p. 5469-5474, 2001. 
[3]  X. H. Hao, L. J. Guo, X. Mao, X. M. Zhang, et X. J. Chen, « Hydrogen 
production from glucose used as a model compound of biomass gasified in 
supercritical water », International Journal of Hydrogen Energy, vol. 28, no. 1, p. 55-
64, 2003. 
[4]  Y. Matsumura et al., « Biomass gasification in near- and super-critical water: 
Status and prospects », Biomass and Bioenergy, vol. 29, no. 4, p. 269-292, 2005. 
[5]  M. J. Antal, X. Allen, J. Lichwa, D. Schulman, et X. Xu, « Hydrogen 
production from High-moisture content biomass in supercritical water. » Proceedings 
for U.S. DOE Hydrogen Program Review, 1999. 
[6]  A. Sınag, A. Kruse, et J. Rathert, « Influence of the Heating Rate and the 
Type of Catalyst on the Formation of Key Intermediates and on the Generation of 
Gases During Hydropyrolysis of Glucose in Supercritical Water in a Batch Reactor », 
Industrial & Engineering Chemistry Research, vol. 43, no. 2, p. 502-508, 2004. 
[7]  A. J. Byrd, K. K. Pant, et R. B. Gupta, « Hydrogen production from glycerol 
by reforming in supercritical water over Ru/Al2O3 catalyst », Fuel, vol. 87, no. 13-14, 
p. 2956-2960, 2008. 
[8]  F. A. P. Voll et al., « Thermodynamic analysis of supercritical water 
gasification of methanol, ethanol, glycerol, glucose and cellulose », International 
Journal of Hydrogen Energy, vol. 34, no. 24, p. 9737-9744, 2009. 
[9]  A. Kruse et E. Dinjus, « Hot compressed water as reaction medium and 
reactant: Properties and synthesis reactions », The Journal of Supercritical Fluids, vol. 
39, no. 3, p. 362-380, 2007. 
[10]  S. Sinha, A. K. Agarwal, et S. Garg, « Biodiesel development from rice bran 
oil: Transesterification process optimization and fuel characterization », Energy 
Conversion and Management, vol. 49, no. 5, p. 1248-1257, 2008. 
[11]  L. J. Root et B. J. Berne, « Effect of pressure on hydrogen bonding in glycerol: 


























L’objectif général de la thèse a été d’étudier la conversion de biomasses en milieu 
d’eau supercritique pour favoriser la production d’hydrogène. Le travail réalisé ouvre 
une nouvelle thématique de recherche au centre RAPSODEE, celle des procédés de 
réactions en phase supercritique utilisant la biomasse (très) humide et les résidus à 
fort contenu organique pour la production de vecteurs énergétiques et/ou de molécules 
plateforme pour la synthèse organique. Ce nouveau procédé s’inscrit dans les objectifs 
majeurs du développement durable par sa contribution à la réduction de la pression 
environnementale et sociale des résidus, la valorisation complexe de matières 
renouvelables, permettant le fonctionnement économique en cycle fermé. Il complète 
avantageusement l’ensemble des procédés éco-efficients de valorisation de la 
biomasse actuellement à l’étude au centre RAPSODEE.  
La réalisation de l’étude a nécessité l’acquisition d’équipements de laboratoire dédiés, 
l’élaboration de méthodologies adaptées aux conditions de pression (25-28 MPa) et 
température (350-600°C) employées et à l’analyse des processus mis en jeu. Leur 
validation a été faite par confrontation avec les résultats des recherches similaires au 
niveau international. Cette évolution a été rendue possible grâce aussi à la 
collaboration avec d’autres équipes de recherche actives dans le domaine des 
procédés en eau supercritique : ICMCB CNRS Bordeaux, LaTEP Université de Pau, 
KIT Karlsruhe Allemagne.  
Le travail de recherche a porté sur la gazéification de solutions de biomasses modèles 
(glucose et glycérol purs ainsi que leur mélange) et réelles, telles que le glycérol brut 
issu d’un procédé de fabrication de biodiesel. Le procédé a été mis en oeuvre dans des 
réacteurs batch de 5 mL et de 500 mL ainsi que dans un réacteur à alimentation 
continue de 100 mL, à l’ICMCB Bordeaux. L’analyse du changement d’échelle et 
respectivement du type de réacteur a été menée à l’aide d’études destinées à quantifier 
le rôle des différents paramètres opératoires sur l’efficacité des processus physico-
chimiques engendrés et plus particulièrement sur les résultats de gazéification, 
caractérisés par des bilans de masse et des indicateurs de performance. 




Nous détaillons par la suite les principales contributions de nos études.  
Gazéification de solutions de glucose 
La gazéification en eau supercritique de solutions de glucose en présence ou non de 
catalyseur alcalin a été menée dans des réacteurs discontinus. Le travail a été 
avantageusement complété par une étude de la concentration du glucose au cours de 
la phase de montée en température dans le réacteur discontinu et par l’analyse 
sommaire du solide formé au cours du procédé. 
Les résultats obtenus sont cohérents avec la littérature. L’étude paramétrique a permis 
de mettre en évidence que la production de gaz et particulièrement d’hydrogène est 
influencée essentiellement par la température, le temps de réaction, la présence de 
catalyseur alcalin et la concentration initiale de glucose. La présence de catalyseur a 
permis d’augmenter significativement le rendement à la production d’hydrogène, 
jusqu’à 2 mol de H2 par mol de glucose, à 600°C, 25 MPa et pour un temps de 
réaction de 60 min. Ce rendement maximal a été optimisé pour une solution de 5% en 
masse de glucose et de 1% en masse de catalyseur K2CO3. Cependant, la réaction 
totale de gazéification devrait conduire à 12 mol de H2 par mol de glucose. Le 
mélange gazeux obtenu à l’issue du procédé est assez énergétique de par son contenu 
en hydrocarbures légers. Son pouvoir calorifique inférieur atteint environ 350 kcal par 
mol de glucose tandis que le gaz issu de la conversion totale conduirait à un PCI de 
685 kcal par mol de glucose. Du point de vue énergétique, le gaz issu du procédé est 
seulement deux fois moins énergétique que le gaz le plus riche en hydrogène pouvant 
être obtenu. 
Le réacteur batch nécessite une étape de montée en température au cours de laquelle 
des réactions de transformation du glucose peuvent être initiées. La quantification du 
glucose au cours de cette phase a mis en évidence sa disparition rapide et totale avant 
250°C, à la vitesse moyenne de 10°C min-1. Alors, lorsque le milieu atteint l’état 
supercritique, la solution ne contient plus de glucose. De ce fait, toute étude cinétique 
menée aux conditions supercritiques devrait s’exprimer au travers des réactions de 
gazéification des intermédiaires réactionnels et non se baser sur la réactivité du 
glucose. La gazéification du glucose a conduit à l’obtention de trois phases : gaz, 
liquide et solide. Le solide était difficilement quantifiable expérimentalement, 
cependant il a été sommairement analysé par analyse thermogravimétrique (ATG), 




diffraction de rayons X (DRX) et microscopie électronique à balayage (MEBE). Les 
solides analysés présentent des surfaces lisses et granulaires et des particules de 
carbone plus ou moins sphériques de diamètre de l’ordre du micromètre ont été 
observées. Le solide refroidi sous conditions ménagées n’a pas démontré de structure 
cristalline. Les solides issus de la gazéification en présence de catalyseur contiennent 
du KHCO3 et des molécules organiques dont la dégradation thermique intervient 
majoritairement avant 450°C (température de gazéification). Les molécules 
organiques constituant le solide apparaissent de moins en moins thermosensibles 
lorsque le temps de réaction augmente. 
Gazéification de solutions de glycérol 
Les expériences de conversion du glycérol ont été menées dans le réacteur continu de 
100 mL à l’ICMCB Bordeaux et dans les  réacteurs batch du centre.  
La dégradation du glycérol a été étudiée au cours de la phase de montée en 
température en réacteur batch. En présence ou non de catalyseur (K2CO3), les mêmes 
intermédiaires réactionnels ont été détectés mais en quantités différentes. En présence 
de catalyseur, les concentrations des intermédiaires réactionnels sont plus importantes 
sauf concernant l’acroléine, molécule plateforme pour des procédés de synthèse 
organique. L’analyse de 10 intermédiaires clés du processus de dégradation du 
glycérol a permis de développer quelques hypothèses concernant le mécanisme 
réactionnel. Le catalyseur permet de réduire la température de la réaction et favorise 
la réaction radicalaire, ce qui améliore le rendement à la gazéification. Lorsque la 
température de réaction est atteinte (450°C), la quantité de glycérol est faible mais 
non nulle et celle-ci est plus importante en l’absence de catalyseur. 
Le temps de réaction, la concentration de glycérol, de catalyseur et la température se 
sont révélés être les paramètres les plus influents sur la gazéification du glycérol en 
réacteur discontinu. Les conditions les plus favorables à la production d’hydrogène en 
réacteur batch agité ont été 525°C, 25 MPa, 60 min avec des concentrations de 5% en 
masse de glycérol et 1% en masse de catalyseur (K2CO3). Elles conduisent à la 
production d’environ 1,5 mol de H2 par mol de glycérol alors que la réaction totale 
pourrait produire 7 mol de H2 par mol de glycérol. Ce rapport indique que la 
production d’hydrogène est plus efficace avec une solution de glycérol qu’avec une 
solution de glucose. Le pouvoir calorifique inférieur du gaz produit aux conditions 




optimales citées précédemment atteint 200 kcal par mol de glycérol, ce qui est deux 
fois inférieur à la valeur qui serait obtenue après la gazéification complète du glycérol 
en hydrogène et en dioxyde de carbone. En augmentant la température jusqu’à 550°C 
(toutes autres conditions inchangées par ailleurs), le gaz produit s’enrichit en 
hydrocarbures (CH4, C2H6 ...) et le PCI de celui-ci atteint 250 kcal/mol de glycérol. 
Le catalyseur alcalin a une influence importante sur la gazéification du glycérol en 
eau supercritique, que le procédé soit continu ou discontinu. Il permet d'abaisser la 
température de la réaction, d'améliorer l'efficacité de la gazéification, d'augmenter la 
production d'hydrogène et de réduire la production de CO. K2CO3 favorise la 
production d’hydrogène en procédé continu comparé au procédé discontinu. En 
procédé discontinu, les deux catalyseurs testés, NaOH et K2CO3, ont les mêmes 
capacités de conversion du glycérol en H2, mais K2CO3 favorise aussi la formation de 
méthane. Un temps de réaction plus long ne permet pas d’améliorer substantiellement 
la conversion de carbone en méthane, le glycérol n’étant pas par conséquent un 
candidat intéressant pour la production de méthane par cette voie. 
Du point de vue procédé, K2CO3 est un catalyseur conduisant à une corrosion des 
équipements moindre que NaOH. Le procédé continu est plus adapté pour 
industrialiser la gazéification du glycérol pur en eau supercritique en prenant en 
compte la production globale spécifique de gaz (débit produit/volume de réacteur). 
Gazéification de solutions contenant simultanément du glycérol et du glucose : 
La présence concomitante des molécules de glycérol et de glucose en composition 
équimolaire a une influence très faible sur leur comportement individuel lors de la 
gazéification de la solution en conditions supercritiques dans un réacteur batch. La 
solution de mélange produit quasiment autant de gaz que la somme des quantités de 
gaz obtenues séparément avec les solutions contenant chacune des substances. Ceci 
indique que les intermédiaires réactionnels issus de la dégradation du glucose, 
quasiment disparu de la solution lorsque le mélange atteint les conditions 
supercritiques, ne modifient pas la capacité de gazéification du glycérol et 
inversement. La performance à la gazéification ainsi que la composition du gaz 
peuvent être prédits à partir des résultats obtenus lors de la gazéification des 
substances pures. Une température plus élevée (600°C) améliore la gazéification de la 
solution de mélange de glucose et de glycérol par rapport à des températures 




relativement faibles (450-500°C). Le catalyseur (K2CO3) améliore la gazéification à 
450 et 500°C, mais son influence globale sur le volume du gaz est moins importante à 
600°C. Cependant, il favorise la génération d’hydrogène. 
Gazéification de la solution de glycérol brut 
La formule moléculaire du glycérol brut, C4,3H9,7O1,8Na0,1Si0,08, déterminée 
expérimentalement, est différente de celle du glycérol pur (C3H8O3). De plus, celui-ci 
étant issu du procédé de transestérification, des résidus et NaOH, entre autres, sont 
présents lui fournissant un pouvoir alcalin marqué. Les gaz principaux produits lors 
de la gazéification batch de solutions de glycérol brut et pur sont identiques. Les 
rendements globaux de gazéification se situent autour de 30 mmol par g de glycérol 
brut aux conditions supercritiques. La teneur en hydrogène est relativement élevée 
(≥ 50% en mol) et proche de la valeur théorique maximale (66%). Les conditions 
opératoires optimales en batch étaient 525°C, 25 MPa, 60 min, 1,5% en masse de bio-
glycérol et 0,5% en masse de K2CO3 ajouté. La quantité maximale d’hydrogène 
obtenue a été 15 mmol par g de glycérol brut. Cependant, la production maximale 
d’hydrogène atteignable si la réaction était totale correspond à 82,5 mmol par g de 
glycérol brut. L’effet du catalyseur ajouté (K2CO3) est faible car le glycérol brut 
contient initialement du NaOH (catalyseur alcalin). La gazéification de la solution de 
glycérol brut favorise la production d’hydrocarbures, tandis que celle de glycérol pur 
produit plus d’hydrogène. Le pouvoir calorifique inférieur des gaz vaut, à 525°C, 
3150 kcal kg-1 et 2250 kcal kg-1 respectivement pour le glycérol brut et pur. 
La gazéification du glycérol fait apparaître une succession de réactions, concernant 
initialement le glycérol est ses intermédiaires identifiés, suivies dans une deuxième 
phase par le reformage des gaz produits précédemment. Il apparaît que, pour les 
mêmes conditions opératoires, le temps nécessaire à la première phase serait de 50% 
plus long pour le cas du glycérol brut comparé à celui pur. Malgré tout, les 










Nous finalisons actuellement, en collaboration avec l’ICMCB Bordeaux et le LaTEP 
de Pau, la modélisation de la conversion en eau supercritique du glycérol en réacteur 
continu (intégration du modèle thermodynamique et cinétique du réacteur).  
Le travail nous a permis d’avancer vers une meilleure compréhension de la 
modification des propriétés physiques et chimiques de l’eau dans le voisinage du 
point critique et au delà. L’eau, solvant et réactant en même temps, pourrait par 
conséquent influencer et/ou contrôler les mécanismes réactionnels développés. Il 
apparaît clairement qu’une maîtrise plus fine des paramètres opératoires du système, 
en premier lieu de la température et de la pression, pourrait contribuer au contrôle 
plus fin des processus physico-chimiques dans le système réactionnel. La réalisation 
de ces performances se fera dans des systèmes expérimentaux plus fiables, conçus 
pour permettre l’atteinte et le maintien des paramètres opératoires souhaités avec la 
vitesse et la précision nécessaires.  
Les réacteurs utilisés devraient permettre l’atteinte de performances opératoires 
parfois contradictoires, p.ex. la montée très rapide à l’état supercritique (alimentations 
séparées des fluides, oxydation partielle,…), homogénéisation, bon transfert de 
chaleur, temps de séjour suffisamment long pour peaufiner les réactions etc. Ceci 
pourrait devenir plus accessible par le design de nouveaux réacteurs. 
La problématique de la corrosion et celle de la salinité naturelle des biomasses réelles 
handicapent encore sérieusement l’application à grande échelle de leur gazéification 
en eau supercritique. Deux types de solutions sont plus couramment envisagées pour 
traiter ce défi : prétraitement des solutions pour limiter/enlever leur salinité ou 
conception de réacteurs plus adaptés à l’évacuation des précipités formés (p.ex. par 
des saumures). 
Une préoccupation scientifique et technique encore insuffisante nous semble 
concerner la phase de séparation en sortie des réacteurs. Le bon couplage des 
paramètres P et T permettrait la séparation étagée de flux différents à propriétés 
d’utilisation très intéressantes (p.ex. hydrogène de pureté maîtrisée à pression élevée) 
et, en même temps, le recyclage de certains sortants (eau, une fraction de matière 
organique liquide et/ou solide). Dans cette optique, une meilleure compréhension des 




mécanismes de formation des résidus carbonés apparaît nécessaire, soit pour les 
éviter, soit pour les valoriser. C’est ainsi que le bilan global (énergétique, matière, 
environnemental etc.) du procédé sera amélioré. 
Nos études montrent que le processus de conversion de la biomasse en eau 
supercritique a un potentiel de développement important. Il pourra assurer une 
valorisation plus complexe des entrants en produisant simultanément des gaz 
intéressants (hydrogène, hydrocarbures légers) et des molécules plateforme utiles, 
comme par exemple l’acroléine à partir du glycérol ou des dérivés de furane/furfural à 
partir de glucose. Des nombreux programmes de recherche sont encore nécessaires 
pour assurer un bon niveau de maturité à ces procédés et de les ouvrir vers leur 





























































1 Equipes de recherche travaillant dans le 
domaine de la SCWG 
 
Les premières publications identifiées sur la conversion de biomasse en eau 
supercritique datent de 1978 quand Antal présenta une méthode pour produire de 
l’hydrogène à partir de la transformation en milieu aqueux supercritique de la 
biomasse [1]. Boocock et al. [2] en 1980 et Yokoyama et al. [3] en 1984 ont étudié 
l’effet de différents catalyseurs en procédé hydrothermal. En 1985, Modell et al. [4] 
ont montré l’efficacité de l’eau supercritique sur la gazéification de déchets 
organiques. Certaines recherches récentes concernent l’étude de la cinétique de 
décomposition de la cellulose en eau supercritique et plus particulièrement l’effet des 
catalyseurs de nickel [5], [6], mais ceux-ci posaient des problèmes de développement 
de procédés continus. Yu et al. [7] ont alors étudié la synthèse de l’hydrogène sans 
catalyseur, mais le rendement en produit gazeux était faible et éloigné de la valeur 
prédite par l’équilibre thermochimique. Kruse et al. [8] ont montré que l’ajout de sel 
alcalin (K2CO3…) comme catalyseur permettait d’éviter les problèmes posés par le 
milieu réactionnel hétérogène (transfert de matière, bouchage de réacteur, 
désactivation du catalyseur…) et d’améliorer le rendement d’hydrogène lors de la 
gazéification de biomasse. Au niveau mondial, plusieurs laboratoires sont spécialisés 
dans le développement de procédés pour l’application de l’eau supercritique. Nous en 
présentons succinctement quelques-uns : 
Pacific Northwest National Laboratory, US Energy Dpt, U.S.A. 
Elliott et al. [5], [9], [10], [11], [12], [13], [14], ont conduit des expériences de 
gazéification de biomasse et de déchets organiques en milieu aqueux à haute pression. 
Le nickel et le ruthénium ont été utilisés comme catalyseurs dans un réacteur batch 
[6] ; après 1 à 2 h de réaction à 400°C et 20 MPa, le composé organique se transforme 
en gaz riche en méthane. Ils ont obtenu un taux de conversion supérieur à 85%. Ce 




résultat a été aussi atteint dans un réacteur continu avec un temps de séjour de moins 
de 10 minutes. 
Hawaii Natural Energy Institute, University of Hawaii, U.S.A.   
Antal et al. [15], [16], [17], [18], [19] ont suivi la liquéfaction de glucose et des boues 
d'épuration en eau supercritique en utilisant un réacteur continu à haute température 
(700°C). Ils ont montré que la biomasse sèche pouvait être convertie en gaz riche en 
hydrogène en utilisant des catalyseurs à base de carbone. Un rendement d’hydrogène 
de 100 g kg-1 biomasse sèche a été obtenu. Ils ont indiqué que la haute concentration 
de biomasse favorisait la formation de charbons et goudrons et que les parois du 
réacteur pouvaient jouer un rôle de catalyseur. En outre, le réacteur a cessé de 
fonctionner après quelques heures de réaction à cause de l’accumulation de charbon et 
de goudron. 
National Institute for Resources and Environment, AIST, Japan 
Minowa et al. [20], [21], [22] ont travaillé sur la liquéfaction de cellulose en eau sous 
critique dans un réacteur agité discontinu de 120 cm3 en acier 316L SS, sous les 
conditions suivantes : 200<T<350°C, 8 <P< 20 MPa , temps de réaction <1 h. Les 
catalyseurs métalliques (nickel réduit) et alcalins ont permis d’atteindre des taux de 
conversion de la biomasse d’environ 70%. La phase gazeuse était riche en méthane et 
en dioxyde de carbone et la présence de nickel diminuait significativement la 
formation de charbon et de goudron. La réaction d’hydrolyse a également joué un rôle 
dans la décomposition de la biomasse [22].  
Department of Chemical System Engineering, University of Tokyo, Japan 
Yoshida et al. [23] ont étudié le procédé, la technologie et le mécanisme fondamental 
de gazéification de biomasse. Ils ont gazéifié la cellulose, des hémicelluloses et la 
lignine à 400°C, 25 MPa, dans un microréacteur tubulaire (acier 316 SS) et un 
réacteur tubulaire continu (acier 316 SS). Ils ont montré que la lignine était 
difficilement gazéifiée et empêchait la gazéification des autres composés. Par 
exemple, sous les mêmes conditions opératoires, le taux de gazéification du carbone1 
pour la cellulose était de 0,88 alors que pour la lignine il valait 0,22. Cependant, pour 
                                                 
1 ܶܽݑݔ ݀݁ ݃ܽݖé݂݅݅ܿܽݐ݅݋݊ ݀݁ ܿܽݎܾ݋݊݁ ൌ ௠௔௦௦௘ ௗ௘ ௖௔௥௕௢௡௡௘ ௗ௔௡௦ ௟௘ ௣௥௢ௗ௨௜௧ ௚௔௭௘௨௦௘௠௔௦௦௘ ௗ௘ ௖௔௥௕௢௡௘ ௗ௔௡௦ ௟௘௦ ௠௔௧௜è௥௘ ௣௥௘௠௜è௥௘௦ 




un mélange cellulose, lignine (rapport=3 :1) le taux de gazéification du carbone était 
intermédiaire : 0,58, mais éloigné de la valeur théorique  calculée (0,715). Osada et al. 
[24] ont amélioré la gazéification de lignine et de cellulose à 400°C en eau 
supercritique en utilisant le ruthénium. En 2001, Lin et al. [25] ont proposé un 
nouveau procédé appelé HyPr-RING, basé sur l’utilisation d’oxyde de calcium ou 
d’hydroxyde de calcium comme adsorbant du dioxyde de carbone, pour augmenter la 
fraction d’hydrogène dans la phase gazeuse. En 2002, Watanabe et al. [26] ont montré 
que le zirconium était efficace pour la gazéification de biomasse en eau supercritique. 
Le rendement de l'hydrogène avec le zirconium était presque deux fois supérieur au 
rendement sans catalyseur pour la gazéification de glucose et de cellulose. 
Institut für Technische Chemie (ITC-CPV), Karlsruhe, Allemagne 
Schmieder et al. [27] ont gazéifié quantitativement la biomasse humide et des déchets 
organiques en hydrogène et CO2 en ajoutant KOH ou K2CO3 à 600°C et 25 MPa. Plus 
tard, Kruse et al. [8], [28], [29] ont traité des composés modèles et des biomasses 
réellees dans des réacteurs discontinus et continus pour synthétiser un gaz riche en 
hydrogène. Depuis 2003, la pilote VERENA (Figure 1-1) d’une capacité de 100 kg h-1 
[30] fonctionne pour des résidus de production vinicole et de paille contenant au 
maximum 20% de matière sèche. Le réacteur (alliage de nickel) résiste à une pression 
de 35 MPa et une température maximum de 700°C. 
 
Figure 1‐1 : Schéma de l’installation VERENA [31]. 




State Key Laboratory of Multiphase Flow in Power Engineering, Xi’an Jiaotong 
University, Chine 
Depuis 1997, le groupe de SKLMF a effectué des séries de recherches sur la 
production d’hydrogène en eau supercritique à partir de la biomasse. Un brevet [32] a 
été déposé pour améliorer le pompage de la biomasse solide (formation d’une pâte 
homogène par ajout de carboxymethylcellulose) vers un réacteur piston continu de 
SCWG. Les expériences utilisant des modèles de biomasse ont été conduites dans 
trois réacteurs (un mini-réacteur continu tubulaire, un à l’échelle du laboratoire et un 
réacteur batch), les analyses théoriques sur la modélisation thermodynamique et la 
cinétique ont été effectuées par Hao et al. [33], Yan et al. [34] et Lu et al. [35], [36].  
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2 Procédés fonctionnant en eau supercritique 
 
L’annexe présente quelques exemples de réacteurs employés dans des procédés utilisant 
l’eau supercritique pour la gazéification/oxydation de biomasse et résidus organiques. 
2.1 Réacteur à lit fluidisé 
Dans le domaine de la gazéification de biomasse en eau supercritique, la basse 
température et la haute concentration de biomasse favorisent la formation de charbon 
et de cendre. Le réacteur à lit fluidisé est un choix intéressant [1], car il : 
 Améliore le transfert de matière et de chaleur à l’intérieur de réacteur ; 
 Peut être utilisé pour la réaction catalytique hétérogène ;  
 Permet de collecter et enlever les cendres et les cokes déposées sur la 
surface des particules du lit et de retirer les particules solides du réacteur. 
L’installation de l’Université Xi’an Jiaotong [2] comporte un réacteur en inox 316 avec 
un lit de 30 mm de diamètre pour 915 mm de longueur. Les températures et pressions 
maximales sont 650°C et 30 MPa. Des petites particules en SiO2 de 0,1 mm de diamètre 
sont utilisées pour maintenir le lit fluidisé. Le distributeur est en bas du réacteur et un 
filtre en mousse métallique empêche l’entrainement des particules. Une comparaison 








Elle montre que l'utilisation du réacteur à lit fluidisé pour la gazéification de biomasse 
en eau supercritique est plus avantageuse pour la production d’hydrogène. Cependant, 
les sollicitations des matériaux et équipements en fonctionnement en conditions 
supercritiques de ce procédé sont particulièrement élevées. 
2.2 Réacteur à écoulement inversé 
Le réacteur à écoulement inversé est développé depuis 1989 par MODAR Inc (USA) 
[3], et commercialisé à l’échelle industrielle. En 1998, une usine de traitement de 
déchets (capacité 63 kg h-1) a été construite à Nittets (Japon) [4]. Une installation plus 
compacte, mobile a été conçue par Stone & Webster en utilisant la même technologie 
[5]. Le réacteur cylindrique (Figure 2-2) se compose de deux parties : une chambre de 
réaction située dans la zone de température supercritique en haut du réacteur, une 
autre de sédimentation placée dans la zone de température souscritique au fond du 
réacteur. Les solides non-solubles dans l’eau supercritique descendent dans la zone de 
température souscritique où l’eau se condense. L’eau liquide permet de piéger les 
solides, dissoudre les sels inorganiques et mettre en suspension les solides insolubles. 
La solution est ensuite évacuée par le bas du réacteur [6]. 
 
Figure 2‐2 : Schéma du réacteur à écoulement inversé [5]. 
2.3 Réacteur tubulaire 
Le réacteur tubulaire est le plus largement utilisé par les équipes travaillant dans le 
domaine de SCWG de par sa simplicité. Il permet de tester la viabilité des nouvelles 
applications ou de déterminer les paramètres cinétiques… En général, les réacteurs 
tubulaires ont le taux de conversion le plus élevé, mais ils ont des inconvénients non 




négligeables comme l’obstruction à cause de la précipitation des sels. De plus, la 
réaction exothermique peut provoquer des points chauds à l'intérieur du réacteur si la 
concentration locale de la biomasse est importante. Pour éviter la précipitation des 
sels en favorisant leur entrainement hydraulique, le diamètre du réacteur tubulaire est 
souvent faible afin d’obtenir un débit important. Mais ceci n’est pas efficace lorsque 
la solution de biomasse est trop chargée en solides et sels. Le réacteur tubulaire est 
approprié pour des solutions ayant une faible concentration en solide associée à une 
granulométrie très fine. Le réacteur tubulaire multi-injection (Figure 2-3) est souvent 





L’installation construite par l’Université de Twente a une capacité de 5 à 30 L h-1 
(Figure 2-4) [1] et fonctionne jusqu’à 650°C et 30 MPa. Le réacteur tubulaire en 
Inconel 625 (14 mm de diamètre et 15 m de long) est chauffé par un brûleur à gaz 
naturel. La conversion complète du carbone est obtenue en un temps court (0,5-2 
Après 2 heures de fonctionnement continu (régime stationnaire), le glycérol est 
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masse respectivement. Le gaz obtenu contient 25% en volume d’H2, 15% de CH4, 
de CO, 15% de CO2 et 15% de composés de type C2 et C3. 
2.4 Réacteur à parois froides 
Le réacteur « Cooled-wall » (Figure 2-5) est un réacteur à double enveloppe 
développé par l’Université de Valladolid (Espagne) [8]. Il est composé de deux 
cylindres concentriques. Le cylindre interne est en Inconel 625 (siège de la réaction) 
et l’externe en acier 316. Le courant d’alimentation pressurisé est chauffé en circulant 
dans l’espace annulaire du haut vers le bas. Il entre ensuite en contact avec l’air dans 
la chambre de réaction (cylindre interne). De cette manière, le cylindre interne ne 
subit pas une différence de pression importante entre les faces externes et internes et 
l’épaisseur de la paroi en Inconel peut être réduite, ce qui améliore l’échange 
thermique à la paroi. De plus, les parois du cylindre interne sont le siège d’échanges 
thermiques qui abaissent localement la température des parois et donc évitent la 
précipitation des sels. 
 
Figure 2‐5 : Schéma de l’installation du « Cooled-wall Reactor » [8]. 
Le procédé SUWOX (oxydation) développé par l’IKET (Institut für Kern- und 
Energietechnik, Karlsruhe) et le FzK (Forschungszentrum Karlsruhe) (Allemagne) [9] 
est basé sur cette technologie. La résistance à la corrosion est renforcée par la haute 








Le réacteur agité à double enveloppe a été développé par le CEA (France) [10]. Il est 
basé sur le même principe, cependant le réacteur en titane est horizontal et contient un 
agitateur en titane permettant de limiter la précipitation des sels et donc la corrosion. 
La zone de réaction est concentrée dans le tube intérieur en Ti, grâce au mode 
d’injection séparant l’admission de l’eau mélangée aux oxydants de la solution 
organique, admise à l’entrée du tube intérieur. L’avantage de ce réacteur est aussi 
d’offrir un écoulement turbulent (par l’agitateur), ce qui augmente le transfert de 
matière et de chaleur et améliore ainsi la réaction [6]. 
2.5 « Transpiring-wall » reacteur 
Le réacteur « Transpriring-wall » est conçu spécialement pour les déchets ayant une 
teneur élevée en sels. Il est constitué d’une chambre de réaction entourée d’une paroi 
poreuse, à travers laquelle est injectée l’eau pure. Ceci forme une couche qui protège 
la paroi du réacteur contre les agents corrosifs, la précipitation des sels et la haute 
température [6]. 
Le réacteur à parois transpirantes développé par le CEA France [11] est aussi employé 
pour l’oxydation en eau supercritique. Le réacteur vertical est composé de deux 
cylindres concentriques. Le cylindre externe est en Inox 316. La solution à traiter 
circule par gravité dans le cylindre interne poreux (épaisseur : 4 mm) qui est composé 
d’α-alumine pure. Ce matériel est choisi de par sa résistance à la corrosion des 
chlorures lors du procédé SCWO [12], [13] puisqu’il confine le milieu réactionnel. 
L'espace annulaire contient l'eau supercritique et l’oxydant, de ce fait le flux radial 
d'eau supercritique, traversant la paroi poreuse joue trois rôles importants. 
Premièrement, il dilue les espèces corrosives à proximité de la paroi et réduit leurs 
effets. Deuxièmement, il refroidit le milieu réactionnel. Enfin, il empêche les solides 
de se déposer sur la paroi. La partie inférieure est une zone de refroidissement sous-
critique dans laquelle les sels minéraux sont solubles. 
2.6 Réacteur tubulaire réversible 
Le réacteur tubulaire réversible d’oxydation en eau supercritique a été breveté par 
Abitibi-Price [14]. Il contient un seul tube divisé en deux zones de réaction en série 
(Figure 2-6). Les températures de ces zones sont différentes. Le courant 
d’alimentation peut être transmis dans les deux sens. Les échangeurs sont installés 
entre deux zones de réaction pour fournir ou évacuer la chaleur du procédé afin de 




maintenir la température supercritique et sous critique dans chaque zone réactionnelle. 
Après la réaction d’oxydation en eau supercritique, l’effluent sortant de la zone 
supercritique est refroidi à une température sous critique, il permet de dissoudre et 
enlever les dépôts minéraux lorsque le réacteur fonctionne dans le sens inverse. Cette 
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3 Mise en route et arrêt de l’autoclave 
 
3.1 Mise en route de l’autoclave 
1. Ouvrir la vanne et le détendeur de la bouteille d’azote dans l’armoire à gaz ; 
2. Ouvrir les vannes de l’eau (ouverture : 75%) et de l’air comprimé ; 
3. Placer la chemise dans le corps de l’autoclave, ensuite le joint dans la ch emise 
avec l’inscription INCO vers le rep ère de la chem ise. Vérifier la position du 
joint. Pour chaque m anipulation, il faut tourner un peu la chem ise et éviter de 
la placer au même endroit, à cause des chocs thermiques ; 
4. Fermer la porte de protection avant de monter le plateau. Fixer ensuite le 
bouton sur la position « arrêt » ; 
5. Serrer les v is en utilisa nt la c lef d ynamométrique (comm encer par de petits 
paliers ensuite utiliser une force de 40, 60, 80, 100, 120 N. m ) et finir par une 
re-vérification du serrage à 120 N. m de toutes les vis ; 
6. Respecter obligatoirement la séquence de fermeture (1, 2, 3, 4, 5, 6), position 
en croix ; 
7. Ouvrir et f ermer les vannes de purge,  d’admission  et de prélèvem ent en 
utilisant la main gauche, ne pas trop serrer les vannes ; 
8. Fixation du manchon de protection thermique sur le couvercle du réacteur ; 
9. Mettre en route le boîte de commande ; 
10. Pour l’adm ission éven tuelle d e N 2 (rem placement de l’air et p ressurisation) 
ouvrir la vanne d’adm ission située à l’ex térieur de l’équipem ent et ensuite 
doucement la vanne d’adm ission dans le réacteu r jusq u’à la pres sion 
souhaitée. Si uniquement balayage avec N 2, la vanne de purge sera égalem ent 
ouverte et respectivement fermée après la fermeture de la vanne d’adm ission. 
Le balayage avec N 2 doit être répété 3 fois. Ap rès chaque injection, attendre 
10 min pour la saturation d’azote dans le réacteur ; 
11. Fermer la porte ; 
12. Fermer la vanne d’azote dans le labor atoire et celle de la bouteille dans 
l’armoire à gaz ; 




13. Vérifier/fixer la vitesse d’agitatio n (1500 tours/m in), avant de lancer 
l’agitation ; 
14. Programmer les consignes de tem pérature : fixer la tem pérature en haut à la 
température ciblée et m ettre des consignes pour la tem pérature en bas par pas  
de 5°C. Par exem ple, si la tem pérature ciblée est 450°C, dans un prem ier 
temps, la fi xer à 440°C et m ettre en route le chauffage, puis, lorsque la 
température est à 440°C, remettre une consigne à 445°C, puis à 450°C. 
3.2 Arrêt de l’autoclave 
1. Arrêter le chauffage pour un refroi dissement « naturel » ou m ettre des 
consignes par pas de 10°C.  Par exe mple : à la fin de l’essai si la tem pérature 
est de 500°C, changer la consigne à 490°C, puis 480°C etc… lorsque la 
température du réacteur est à 350°C, remettre la nouvelle consigne à 60°C afin 
de mettre en route le refroidissement par Vortex ; 
2. Porter le casque de protection contre le bruit ; 
3. Quand la pression et les te mpératures sont suffisamment basses on peut ouvrir 
la porte et enlever le manchon de protection thermique ; 
4. Arrêter le « chauffage » en pressant le bouton « chauffage » ; 
5. Après l’arrêt de l’agitation à la fin du refroidissement arrêter l’eau ; 
6. Relier le collecteur de gaz et la pompe à vide en tournant la vanne à 4 voies, 
démarrer la pom pe pour m ettre le collecteu r de gaz sous vide et m onter la  
colonne d’eau à un certain niveau, ensuit e, arrêter la pom pe, puis tourner la 
vanne à 4 voies afin de relier la collecteur de gaz et la purge d’autoclave ; 
7. Purger l’au toclave jusq u’à press ion atm osphérique, collecter le gaz dans le 
collecteur de gaz et mesurer son volume. Puis, fermer la vanne de purge ; 
8. Brancher le sac d’échantillon à la sortie de pompe à vide ;  
9. Relier la po mpe et la c ollecteur de gaz en tournant la vanne à 4 voies, puis, 
démarrer la pompe afin de collecter le gaz dans le sac d’échantillon ; 
10. Dévisser par petits paliers en resp ectant rigoureusem ent la séquence 
d’ouverture : 1, 2, 3, 4, 5, 6 ; 
11. Descendre l’autoclave et positionner ensuite le bouton sur « arrêt » ; 
12. Extraire la chemise et prélever le liquide ; 
13. Nettoyage de l’équipement : Tubes, agitateur, couvercle, joint, chemise ; 




14. Pour éliminer le liquide da ns les co nduites, mettre la chemise et le jo int dans 
le corps correctem ent, monter le plat eau, ouvrir la vanne d’azote dans le 
laboratoire et celle de la bouteille dans  l’armoire à gaz, ouvrir des vannes de 
prélèvement, de purge, et d’adm ission, injecter l’azote dans l’autoclave 
pendant 1 m inute. Couper la vanne d’azote  dans le laboratoire et celle de la 
bouteille dans l’armoire à gaz. Descendre le plateau ; 





























4 Évaluation du volume réactionnel du réacteur  
 
Cette étude perm et de déterm iner plus pr écisément le vo lume réaction nel du gran d 
réacteur . Le volum e de 500 mL donné pa r le constructeur ne com prend pas 
l’ensemble des volum es m orts (agitateur, doig ts de gants, …). Dans ce réacteur, la 
pression est subie par la montée en tem pérature d’un volume initial de liquide et gaz. 
Afin de charger le réacteur  avec la bonne quantité de m atière, le volum e total (y 
compris les tuyaux) doit être connu. 
L’évaluation du volume a été réalisée selon deux séries de mesures :  
 Série 1 : évaluation du volume intérieur de la chemise et du joint ;  
 Série 2 : évaluation du volum e réactionnel du réacteur (il prend en compte le 
volume de l’agitateur ; le volum e des doi gts de gant ; le volume à l’in térieur 
des tuyaux de prélèvement, de purge et d’alimentation d’azote).  
Pour mesurer le volume, l’eau distillée est injectée dans la chemise avec le joint pos é 
jusqu’à son remplissage. La masse d’eau est pesée sur une balance (BALCO E10110 
Max 4100g). Le volume est évalué en utilisant la formule : 
  m  V  Équation 4‐1 
Où  est la masse volumique (kg m-3), m la masse d’eau d istillée (kg) et V le volum e 
(m3). 
Chaque volum e est mesuré plusieurs fois . Le volum e moyen et l’écart type de  










où V  et  sont respectivement la moyenne et l’écart type de l’échantillon de mesures. 
La valeur de volume est comprise entre V-2 et V+2. 




Évaluation du volume intérieur de la chemise et du joint 
A T=20°C, les volumes de la chemise et du joint sont mesurés 5 fois.  
V1 (volume de che mise) : D’abord, rem plir la chem ise d’eau jusqu’au niveau du 
support du joint. 
V2 (volume de joint) : Ensuite, utiliser la chemise surmontée du joint et remplir d’eau 
jusqu’à l’immersion du joint. 
 
Figure 4‐1 : Schéma de la chemise et du joint. 
Le bécher contenant l’eau distillée est pesé avant et après chaque rem plissage ce qu i 
détermine la quantité d’eau. Les données et les résultats sont présentés dans le tableau 
suivant. 
Masse volumique d'eau  998,21 g cm-3  
Volume de la chemise 
No. 1 2 3 4 5 
Bécher Masse g Masse g Masse g Masse g Masse g 
Avant 58 3,4 968,8 966,7 965,4 961,7 
Après 84 ,4 466,3 465,7 464,9 461,0 
Volume cm3 49 9 502,5 501 500,5 500,7 
Volume du joint 
No. 1 2 3 4 5 
Bécher Masse g Masse g Masse g Masse g Masse g 
Avant 47 2,4 466,3 465,7 464,9 461,0 
Après 42 0,5 419,2 420,7 418,6 410,7 
Volume cm3 51 ,9 47,1 45,0 46,3 50,3 
      
 V olume moyen Écart--type    
Chemise 501,6 1 ,1  
Joint 48,2 2, 6    









Le volume intérieur de la chem ise est com pris entre 499,5 et 501,7 mL. Le volum e 
intérieur du joint est compris entre 45,6 et 50,8 mL.  
Évaluation du volume réactionnel du réacteur 
Le volum e réactionnel est le volum e accessibl e par le gaz, la vapeur et l’eau 
supercritique. Ceci perm et de calculer la volume de liquide injecté dans l’autoclave 
pour atteindre le couple de température et pression désiré. Ce volume est étalonné par 
une pompe à piston (ISCO, SERIES D, Pump controller) en injectant l’eau à pression 
constante. L’eau est pompée dans le systèm e par la vanne de prélèvement, le volum e 
est mesuré et enregistré par la boite de contrôle de la pompe.  
 
Figure 4‐2: Schéma de la mesure de volume du réacteur. 
La mesure de volume comprend 9 étapes. 
1. Débrancher la vanne de prélèvement ; 
2. Pomper l’eau dans le tuyau entre la pompe et la vanne de prélèvement ; 
3. Arrêter la pom pe dès que la prem ière gout te d’eau sort du tuyau et noter le 
volume d’eau injectée dans le tuyau (V3) ; 
4. Vider le tuyau ; 
5. Rebrancher le tuyau sur la vanne de prélèvement ; 
6. Débrancher le tuyau à la sortie de la vanne d’admission ; 
7. Fermer la vanne de purge, ouvrir la  vanne de prélèvem ent et celle  
d’admission ; 
8. Pomper l’eau dans le système ; 









9. Arrêter l’in jection dès  que la p remière goutte d’eau sort de la vanne 
d’admission d’azote et relever le volume d’eau injectée dans le système (V4). 
Le volume réactionnel du réacteur est la différence entre V4 et V3. A T=20°C, P= 0,2 
MPa, le volume réactionnel du réacteur est 553 mL. 





5 Étalonnage de la sonde de température 
 
L’installation est équipée de deux thermocouples de type K (INOX, TKA 120 HMP) 
qui permettent de mesurer les températures en haut et en bas du réacteur. 
Un four est utilisé pour étalonner les deux thermocouples. Le thermocouple à tester et 
un therm ocouple de référence certifié par CO FRAC sont  placés dans le four et la 
différence de lecture de la va leur de la T est notée par un boitier électronique (AOIP, 
type PJ 6301).Pour étalonner la sonde de tem pérature dans une gamm e de  
température, on comm ence par la tem pérature la plus basse, puis, on l’augm ente au 
fur et à mesure. La mesure de température comprend plusieurs étapes : 
1. mettre les thermocouples dans les tuyaux en céramique installés dans le four,  
2. définir la température de consigne, 
3. chauffer le four à la température de consigne, 
4. relever les températures des deux therm ocouples lorsque la tem pérature de la 
sonde de référence se stabilise.  
5. pour les autres températures, répéter les étapes 2, 3 et 4. 
Ceci permet donc d’évaluer les  dévia tions des thermocouples  utilisés d ans 
l’autoclave. Ce test est effectué dans la gamme 100-500°C car la lim ite de  
température maximale de l’autoclave est de 500°C. Les deux sondes de tem pérature 
sont concordantes dans une gamme de te mpérature comprise entre 100 et 200°C. Au 
dessus de 200°C, des dérivations apparaissent.  
Les données et les résultats dans la gamme entre 220 et 500°C sont présentés dans le 
tableau 5-1. 
En conclusion : la mesure du therm ocouple en haut surestim e légèrem ent la 
température réelle ; il y a +0,32°C d’écart, dans la gamme de température 4 00-
la m esure du therm ocouple en bas surestim e la tem pérature réelle ; il y a +3,65°C 
d’écart dans la gamm e de tem pérature 400, 500°C. Pour la gamm e de tem pérature 




entre 220 et 400°C, la correction de température est présentée dans le tableau 5-6. Les 
deux sondes sont cohérentes entre 100 et 200°C.  
Thermocouple haut 
 T étalon°C T de sonde testée°C Correction 
 220,4 22 1,3 -0,95 
 260,4 26 1,4 -1,01 
 300,4 30 1,2 -0,78 
 350,5 35 0,7 -0,24 
 400,5 4 01 -0,49 
 450,7 45 0,9 -0,22 
 501,1 50 1,3 -0,25 
Thermocouple bas 
T étalon°C T de sonde testée°C Correction 
220,4 22 3,9 -3,55 
260,4 2 64 -3,61 
300,4 3 04 -3,58 
350,5 3 54 -3,54 
400,5 40 4,1 -3,59 
450,7 45 4,4 -3,72 
501,1 50 4,7 -3,65 
Tableau 5‐1 : Etalonnage des sondes de température en haut et en bas du réacteur. 
Avec les corrections  d e tem pérature, on pe ut évaluer la tem pérature réelle dans  
l’autoclave selon la formule suivante. 
௥ܶé௘௟௟௘ ൌ ௟ܶ௘௖௧௨௥௘ ൅ ௖ܶ௢௥௥௘௖௧௜௢௡1 Équation 5‐1
 
                                                 
1 T lecture est la valeur de température affichée sur l’écran de la boîte de commande de l’autoclave 





6 Validation de l’indication de la pression 
(relative) de l’autoclave 
 
Le réacteur est équip é d’un transm etteur de pression  (Piezoresis tive Pres sure 
Transmitter). A cause  d u princ ipe de f onctionnement du piézom ètre il exis te un e 
incertitude sur la valeur vraie de pression provoquée par l’augm entation de 
température. La formule pour calculer cette incertitude est : 
 ݁ ൌ ܲ
௠ܲ௔௫
ൈ 0,01 ൈ ܶ Équation 6‐1 
Où, e est l’incertitude, bar ; P est la pression mesuré, bar ; Pmax est la limite de mesure 
maximale du transm eteur de pression, bar, P max du transm etteur de pression utilisée 
est de 600 bar; T est la température, °C.  
Le capteur de pression installé peut mesurer au maximum 600 bars. Pour un couple de 
température et pression donné (450°C, 250 ba r), l’incertitude vaut 3,75 bar, donc la 
pression réelle sera 250 1,87 bar à 450°C. Pour un autre couple de tem pérature 
(200°C, 15 bar) l’incertitude vaut 0,1 bar alors la pression ré elle peut être 15 
0,06 bar. 
Pour ce réacteur batch, la pression est s ubie, elle est la conséquence du choix de  
température, de la ch arge et du vo lume du réacteu r. Pour étalonn er le capteu r d e 
pression, l’eau ultra pure est injectée dans le réacteur et est chauffée. La  courbe de la 
pression (pression+incertitude) en fonction de la température est comparée à la courbe 
d’équilibre théorique calculée par le l ogiciel WATER & STEAM. Le réacteur est 
également équipé d’un m anomètre mesurant la pression à l’ intérieur du réacteur. Les 
mesures du manomètre sont prises en compte afin de comparer et justifier la précision 
de la sonde de pression. 
La figure suivante présente la com paraison des courbes P-T  expérimentales obtenues 
avec la sonde et la courbe théorique.  

































Les températures sont la valeur m oyenne de température en haut et en b as qui ont été 
corrigées selon les valeurs obtenues lors de l’étalonnage des thermocouples (Eq. 5-1).  
La Figure 6-1 montre que, entre 25 à 375°C, la courbe expérimentale de P-Tmoyenne  est 
quasiment superposée à la courbe d’équi libre théorique en prenan t en com pte 
l’incertitude de m esure. Cela signif ie que la te mpérature e t la pr ession corrig ées 
représentent bien la valeur réelle dans cette gamme,  l’étalonnage de la sonde de 
température et celle du  volum e sont validé.  L ’incertitude de pression a une valeur 
positive, autrement dit la formule de pression corrigée est : 
௥ܲé௘௟௟௘ ൌ ௟ܲ௘௖௧௨௥௘ ൅ ݁ Équation 6‐2
Les valeurs de température, de pression et de  volume corrigées permettent de calculer 
la quantité de solution ajoutée dans l’autoclave. 
Au-dessus de la tem pérature critique, l’éca rt entre la courbe théorique et celle 
expérimentale augmente. Cela peut être dû a ux erreurs de m esure et aux incertitudes 


















Annexe 7 - Spectres DRX de l’échantillon de dépôt de solide 283 
 
Annexe 7 
7 Spectres DRX de l’échantillon de dépôt de solide 
 00-004-0787 (*) - Aluminum, syn - Al - Y: 22.58 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 4.04940 - b 4.04940 - c 4.04940 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Face-centered - Fm-3m (225) - 4 - 66.4006 - I /Ic PDF 3.6 - F9= 00-021-0645 (I) - Potassium Hydroxide - alpha-KOH - Y: 75.44 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Monoclinic - a 3.93000 - b 3.99000 - c 5.72000 - alpha 90.000 - beta 103.600 - gamma 90.000 - Primitive - P21 (4) - 2 - 87.1787 - F16= 13(
00-006-0500 (N) - Sodium Oxide - NaO2 - Y: 30.88 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Orthorhombic - a 4.26000 - b 5.54000 - c 3.44000 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Primitive - Pnnm (58) - 2 - 81.1854 - F24=  8(0.1050,
00-019-1130 (I) - Sodium Carbonate - Na2CO3 - Y: 25.19 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Monoclinic - a 8.90700 - b 5.23900 - c 6.04300 - alpha 90.000 - beta 101.300 - gamma 90.000 - Base-centered - C*/* (12) - 4 - 276.523 - F30= 6
00-008-0448 (*) - Thermonatrite, syn - Na2CO3·H2O - Y: 74.33 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Orthorhombic - a 10.72000 - b 5.24900 - c 6.46900 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Primitive - Pca21 (29) - 4 - 364.006 - F
00-032-1099 (I) - Sodium Iron Oxide - NaFe2O3 - Y: 13.21 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Rhombo.H.axes - a 3.04700 - b 3.04700 - c 31.04000 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 120.000 - Primitive - R** (166) - 4 - 249.573 - F17
Operations: Background 0.081,1.000 | Import
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1 Liste des symboles 
 
Ce tableau comprend la liste des principaux symboles utilisés dans tout ce travail, 
accompagnés des définitions et des unités les plus couramment utilisées. 
Symbole Définition Unité 
f Rapport de masse volumique entre la solution et l’eau  
Kw Produit ionique mol2 kg-2 
M Masse molaire g mol-1 
msolution Masse de solution kg 
n Nombre de moles mol 
ngaztotal Nombre de moles total de gaz produit mol 
nN2systeme Nombre de moles d’azote contenues dans le système de 
prélèvement excluant celles dans le mini-autoclave 
mol 
nN2autoclave Nombre de moles d’azote contenues dans le mini-autoclave mol 
Patm Pression atmosphérique, 101325 Pa Pa 
PC Pression critique d’eau, 22,1 MPa MPa 
PCI Pouvoir calorifique inférieur kcal mol-1 
ou kcal kg-1 
Pini Pression initiale dans le réacteur Pa 
Ps Surpression dans le système de prélèvement après l’ouverture 
de réacteur 
Pa 
PN2systeme Pression du système de prélèvement après le balayage d’azote Pa 
R constante universelle des gaz parfaits, J mol-1 K-1 
T Température °C 
TC Température critique de l’eau, 374°C °C 
Tamb Température ambiante °C 
V0grand Volume réactionnel du grande autoclave m3 




autoclaveV  Volume vide à l’intérieur de l’autoclave m
3 
in









Fraction molaire d’azote dans l’air (0,78)  
Xgaz Taux de conversion du carbone en gaz  
XCOT residual Taux de conversion du carbone en carbone organique liquide  
XCI Taux de conversion du carbone en carbone inorganique  
Xi Taux de conversion du carbone en gaz i  
XH2 Taux de conversion de l’hydrogène  
Yi Rendement en gaz i  
 Conductivité thermique  W m-1 K-1 
 Moment dipolaire  Debye 
 Cavité de rayon m 
ηPCI Efficacité d’énergie transformée  
 Constante diélectrique F m-1 
r Constante diélectrique relative  
0 Constante diélectrique d’un milieu de référence F m-1 
ρeau Masse volumique de l’eau Kg m-3 





Etude de procédés de conversion de biomasse en eau supercritique pour 
l'obtention d'hydrogène. Application au glucose, glycérol et bio-glycérol 
Résumé 
Des nouveaux procédés éco-efficients basés sur une meilleure utilisation des ressources re nouvelables sont nécessaires 
pour assurer la continuité du développement énergétique. La thèse étudie le procédé de gazéification en eau supercritique 
(T>374°C et  P>22,1 M Pa) de l a bi omasse t rès h umide pour l ’obtention de l ’hydrogène, m olécule ay ant un potentiel 
énergétique très intéressant à valoriser avec un impact environnemental très favorable. L’étude porte sur l’application du 
procédé à  l a biomasse modèle (s olutions de gl ucose, glycérol et  l eur mélange) ai nsi q u’au bi oglycérol, rési du de l a 
fabrication du biodiesel. Les propriétés du solvant et les mécanismes prépondérants développés par l’eau en phase sous- 
et supe rcritique pe uvent êt re cont rôlés par l es param ètres o pératoires i mposés au processus : t empérature, pression, 
concentration en molécules organiques et ca talyseur alcalin, temps de réaction... Les études paramétriques des systèmes 
réactionnels ont été menées dans des réacteurs batch à deux échelles différentes, les phases résultantes étant caractérisées 
par des protocoles analytiques élaborés et validés dans le cadre de l’étude. Le suivi du milieu réactionnel en batch lors de 
son déplacement vers l’état supercritique a mis en évi dence une conversion avancée des molécules organiques et une 
identification de certains i ntermédiaires générés . Parm i les paramètres étudiés, la températ ure et le te mps de réact ion 
influent le plus le rendement à l’o btention d’hydrogène en  p résence de catalyseur (K 2CO3) dans l es réacte urs batch, 
rendements de 1, 5 et  2 m ol d’ H2 res pectivement par m ol de glycérol et  de gl ucose i ntroduites. Les gaz obtenus 
contiennent des proportions variables d’hydrocarbures légers et du CO2. Environ 75% du carbone est conve rti en phase 
gaz et liquide (sous forme de carb one organique et inorganique), le restant étant déposé sous forme solide ou huileuse. 
L’analyse du solide généré (pl us de 9 0% de C ) l aisse ap paraître différentes p hases, y  com pris l a form ation de  
nanoparticules sphéri ques. Enfi n, la gazéification en réa cteur c ontinu du gly cérol préchauffé a m ontré de m eilleurs 
rendements en hy drogène que le procédé batch, pendant que celle du bioglycérol demande une évolution du procédé à 
cause de la précipitation en phase supercritique des sels contenus dans le réactant. 
En concl usion, la gazéification e n eau supercritique de la biom asse peut être c onsidérée c omme une alternative 
intéressante à d’autres pr océdés p hysico-chimiques de pr oduction de  l’hydrogène. L’am élioration du pr océdé sera 
possible par son intensification menée en parallèle avec l’utilisation de matériau x plus performants et le con trôle de la  
salinité de la phase réactante. 
Mots-clés 
Gazéification en eau supercritique (SCWG), hydrogène, catalyseur alcalin, glucose, glycérol, glycérol brut. 
Study of biomass conversion in supercritical water processes to produce 
hydrogen: Application to glucose, glycerol and bio-glycerol  
Resume 
Supercritical water (T > 374 ° C and P > 22.1 MPa) gasification of wet biomass for hydrogen production is investigated. 
This process converts a rene wable resource into a gas , which is mainly composed of hydrogen and hydrocarbons with 
interesting energy potential, and which can be separated at high pressure. In addition, the greenhouse gas effect of th e 
process is zero or negative. 
Model biomasses (glucose, glycerol and their mixture) and bio-glycerol, residue from bio-diesel production, have been 
gasified by different processes: two-scale batch reactors (5 m L an d 500 m L) and a  continuou s gasification system. 
Supercritical water acts  as a reactive  sol vent, its properties can be  adjusted by the c hoice o f t he e xperimental (P, T ) 
couple. The operating parameters, e.g. temperature, pressure, concentration of  biomass and al kaline catalysts, reaction 
time… allow favoring certain reaction m echanisms. In order to characterize the processes, specific analytical protocols 
have been developed and validated. The intermediates, formed during the heating time in the batch reactors, have been 
identified. Among the investigated operating parameters, temperature and reaction time have the greatest influence on the 
hydrogen production in batch react ors. In the prese nce of catalyst (K 2CO3), H 2 y ields of 1.5 m ol/mol gl ucose and 
2 mol/mol glycerol ha ve be en res pectively observed. The o btained gas contains different pr oportions of  light 
hydrocarbons an d CO2. About 7 5% of t he carb on i s c onverted i nto ga s an d l iquid (in f orm of o rganic an d i norganic 
carbon). The conversion leads also to a so lid or oily residue. In th e generated solid phase (composed over 90% of C), 
spherical nanoparticles are observed via electronic microscopy. The hydrogen production from glycerol is improved in 
the c ontinuous process  co mpared to batch reactors, howeve r, bio-gly cerol s upercritical water gasification requests 
process improvement due to the precipitation of the salt contained in the reactant. 
In c onclusion, s upercritical water ga sification of biomass ca n be  c onsidered as  an  promising al ternative process for 
hydrogen production. The process should be improved by more performing equipments and by the control of the salinity 
content of the crude biomass.  
Key words:  
Supercritical water gasification (SCWG), hydrogen, alkali catalyst, glucose, glycerol, crude glycerol. 
